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1.1.1. ¿QUÉ ES EL MTBE? 
El éter metil terc-butílico, MTBE, metil terc-butil éter es un líquido inflamable de olor 
característico desagradable. Se fabrica combinando sustancias químicas como 
isobutileno y metanol, mediante la siguiente reacción: 
 
 
Además, el MTBE es un aditivo que se le añade a las gasolinas oxigenadas para evitar 
la contaminación del aire, ya que disminuye la generación de monóxido de carbono y de 
ozono de las emisiones vehiculares. El MTBE se usa también para disolver cálculos 
biliares. En estos pacientes, el MTBE se hace llegar directamente a los cálculos a través 
de tubos especiales insertados por medio de cirugía. 
Se citan a continuación, una serie de datos que caracterizan al compuesto: 
 
Características generales del compuesto 
Nombre (IUPAC) sistemático: t-butil-metil-éter  
Fórmula molecular: C5H12O  
Fórmula química condensada: CH3OC(CH3)3 
Fórmula estructural, representada en Fig. 1: 
 
Identificadores 






Propiedades físicas  
Estado de agregación: liquido  
Apariencia: incoloro  
Densidad: 0,74g/cm3  
Masa: 88,15 u.m.a. 
Punto de fusión: 164,6 K   
Punto de ebullición: 328,5 K  
 
Propiedades químicas  
Solubilidad en agua : Aprox. 26 g/l (a 10 °C) y 42 g/l (a 20°C)  
 
Peligrosidad  
Punto de inflamabilidad: 245  (-28°C) (c.c.)  
Límite de explosión: 1,65 - 8,4 Vol%  
Temperatura de autoignición: 733 (460°C)  
 
 
1.1.2.- OCTANAJE DE LAS GASOLINAS 
¿Cómo funciona el motor del automóvil? 
El motor de los automóviles es de combustión interna o a explosión pues el combustible 
se quema en el interior de él. Una mezcla de aire y vapor de gasolina se comprime por 
medio de un pistón y luego se enciende mediante una bujía. La combustión de la 
gasolina debe provocar una expansión fuerte y uniforme para que fuerce al pistón hacia 
fuera e imprima fuerza al eje del motor. Si el gas arde muy rápido se produce una 
detonación que hace que el pistón reciba un impacto violento y se reduzca la eficiencia 
del motor. Este efecto puede deberse a una mala regulación de la cantidad de aire que se 
mezcla con la gasolina o al tipo de gasolina que se está usando, que se caracteriza por su 
octanaje. 
 
¿Qué es el octanaje? 
El octanaje o número de octano es una medida de la calidad y capacidad antidetonante 
de las gasolinas para evitar las detonaciones y explosiones en las máquinas de 
combustión interna, de tal manera que se libere o se produzca la máxima cantidad de 
energía útil. 
Así, el octanaje indica la presión y temperatura a que puede ser sometido un 
combustible carburado (mezclado con aire) antes de auto-detonarse al alcanzar su 
temperatura de autoignición debido a la Ley de los Gases Ideales. 
 
¿Cómo se mide? 
Existe un modo de medir el octanaje de las gasolinas, y es tal como: 
La calidad antidetonante de una gasolina se mide usando una escala arbitraria de 
número de octano. En esta escala, se dio a los hidrocarburos iso−octano (que es poco 
detonante) un índice de octano de 100; y al n−heptano (que es muy detonante), un 





La prueba de determinación del octanaje de una gasolina se efectúa en un motor 
especial de un sólo cilindro, aumentando progresivamente la comprensión hasta que se 
manifiesten las detonaciones. Posteriormente, se hace funcionar el motor sin variar la 
comprensión anterior, con una mezcla de iso−octano y una cantidad variable de 
n−heptano, que representará el octanaje o índice de octano de la gasolina para la cual se 
procedió a la prueba y que tiene, por lo tanto, el mismo funcionamiento antidetonante de 
la mezcla de hidrocarburos. 
Así, por ejemplo, si una gasolina presenta propiedades antidetonantes similares a una 
mezcla de 95% de iso−octano (Fig. 2)  y 5% de n−heptano (Fig.3), se dice que tiene un 
número de octano de 95. 
 
 
    
Iso-octano (Fig. 2)     n-heptano (Fig.3) 
 
 
¿Qué quiere decir todo esto? 
Pues que las gasolinas con octanaje 0, es decir con hidrocarburos lineales como el 
heptano, la gasolina explotaría muy fácilmente, tanto que con solo entrar en el cilindro, 
sin necesidad de esperar a que suba el pistón para que aumente la presión y sin 
necesidad de chispa, el heptano explotaría. Si el octanaje aumenta, nos permite 
"retardar" la explosión hasta que el pistón suba y la gasolina aumente su presión y su 
temperatura. Por último si tenemos una gasolina de índice de octano 95 o 98 que son las 
ideales para los motores, no explotará al entrar al pistón, ni tampoco esperará a que suba 
este aumentando al máximo la presión, sino que explotará solamente en el momento en 
que salte la chispa, permitiendo así la explosión en el momento justo que el motor 
necesita que baje ese pistón por la explosión.  
En cambio, si tenemos una gasolina únicamente con iso-octano, tendremos la molécula 
que menos fácilmente detona, lo cual no es un problema pero si es muy caro de 
conseguir, así pues las mejores gasolinas son las de mayor octanaje, debido a que un 
motor obtiene el máximo rendimiento cuando la explosión se realiza justo al saltar la 
chispa. 
 
Existen tres tipos de octanaje: 
-Research Octane Number (RON).  
El valor del RON es el octanaje medido en el laboratorio y se determina comparando el 
golpeteo que produce la gasolina con respecto al golpeteo que produce una sustancia 
patrón.  
Como patrón se utiliza una mezcla de iso-octano (2,2,4-Trimetilpentano) y n-heptano. 
De esta forma se determina el número de octanos del combustible, con respecto al 
porcentaje de iso-octano en la mezcla estándar. 
 De esta forma, una gasolina que produce el mismo ruido que la mezcla de 87 (87% iso-
octano y 13% n-heptano), se dice que tiene un octanaje de 87 octanos. Para comparar, el 





En los motores a gasolina de baja eficiencia, se recomienda usar gasolinas con bajo 
nivel de octanaje, ya que tienen poca compresión. Donde se nota mucho esta relación, 
es en caso de un coche nuevo al que, si se le suministra gasolina con bajo octanaje, se 
nota un cascabeleo, generado por explosión prematura del combustible en la cámara de 
combustión. A mayor compresión se requiere mayor octanaje, para que sea eficiente el 
uso del combustible. 
 
-Motor Octane Number (MON)  
Existe otro tipo de octanaje llamado MON, que es el octanaje probado en un motor 
estático e indica de manera más exacta cómo se comporta el combustible cuando se 
carga. Esta definición también se basa en la mezcla de iso-octano y n-heptano.  
La diferencia con el RON es que se sobrecarga más el motor en el ensayo: se utiliza una 
mezcla precalentada, el motor más revolucionado y tiempos de ignición variables. 
Dependiendo de la composición del combustible, el MON de una gasolina moderna 
estará 10 puntos por debajo del RON. 
 
-Road ON  
 Siendo este último el octanaje probado en la carretera.  
 
Cabe señalar que, para determinar el número de octano comercial de un motor se 
realizarán unas corridas de prueba en un motor de modo que: 
? El Research Octane Number (RON) se determina efectuando la corrida a una 
velocidad de 600 revoluciones por minuto (rpm) y a una temperatura de entrada de aire 
de 125°F (51.7°C) 
? El Motor Octane Number (MON) se obtiene mediante una corrida de prueba en una 
máquina operada a una velocidad de 900 revoluciones por minuto y con una 
temperatura de entrada de aire de 300°F (149°C). 
El octanaje comercial se obtiene como el promedio de los números de octano de 
investigación (RON) y el octano del motor (MON), de la siguiente forma: 
Número de octano comercial = RON + MON  
 
Rendimiento de un motor, relación de compresión y calor específico del 
combustible. 
La relación entre la estructura química de un combustible y su comportamiento en un 
motor de explosión viene dada en el análisis realizado por Tizard y Pye, los 
constructores de motores que disponen de la expresión siguiente:  
R = 1 – (1/r) c – 1 
Esta expresión liga el rendimiento de un motor y la relación de compresión de un 
combustible con los calores específicos de dicho combustible, siendo: 
R = rendimiento del motor. 
r = relación de compresión, cociente entre el volumen total del cilindro y el volumen no 
utilizado 
c = cociente entre los calores específicos a presión y volumen constante para un 
determinado combustible. 
Si se observa la expresión es evidente concluir que a mayor r, mayor será el rendimiento 
del motor, pero en la práctica se observó una disminución del rendimiento al 
incrementar r como consecuencia de la aparición de la detonación, de modo que el 





Dicho valor límite de r dependerá del tipo de gasolina empleado así, ensayadas las 
especies puras que componen la gasolina se comprobó que los hidrocarburos lineales se 
comportan muy mal, pudiendo trabajar sólo a valores de r muy bajos. En cambio los 
isoparafínicos y los aromáticos se comportan muy bien, admitiendo relaciones de 
compresión muy altas. 
 
Relación entre tipo de hidrocarburo y el índice de octano de la gasolina 
La medición de los índices de octano (I. O.) de muchos hidrocarburos ha permitido 
establecer las conclusiones siguientes, que fácilmente permiten ver que las gasolinas son 
productos muy volátiles y que justifican el craqueo de las fracciones pesadas. Así: 
-A mayor peso molecular del hidrocarburo, peor es el I.O. de la gasolina 
-Las ramificaciones elevan la calidad antidetonante. 
-A igualdad de peso molecular y ramificación, será tanto mayor el I. O. cuanto más 
cerca se encuentran las ramificaciones de los extremos. 
-Las insaturaciones elevan el índice de octano.  
-A mayor ciclación mayor índice de octano. 
-A mayor insaturación del ciclo mayor índice de octano. 
Si se desean motores que proporcionan el máximo rendimiento se deben fabricar con 
una alta relación de compresión, lo que obliga a especificar un índice de octano mínimo 
para las gasolinas. 
Por último, señalar que a mayor índice de octano en las gasolinas, en general mayor es 
el rendimiento del motor y menor es el consumo de combustible. Pero, para un 
determinado índice de octano, el motor requiere de una relación de compresión 
determinada. Dicho requisito se expresa en la Tabla 1: 
 




            
          Tabla 1 
 
 
1.1.3.-PRODUCCIÓN DE GASOLINAS 
Proceso de refinación del petróleo 
El petróleo crudo no es directamente utilizable, salvo a veces como combustible. Para 
obtener sus diversos subproductos es necesario refinarlo, de donde resultan, por 
centenares, los productos acabados y las materias químicas más diversas.  
El petróleo crudo es una mezcla de diversas sustancias, las cuales tienen diferentes 
puntos de ebullición. Su separación se logra mediante el proceso llamado "destilación 
fraccionada". Esta función está destinada a las "refinerías", factorías de transformación 
y sector clave por definición de la industria petrolífera, bisagra que articula la actividad 
primaria y extractiva con la actividad terciaria. 





1) La separación de los productos petrolíferos unos de otros, y sobre la destilación del 
crudo (topping).  
2) La depuración de los productos petrolíferos unos de otros, sobretodo su 
desulfuración.  
3) La síntesis de hidrocarburos nobles mediante combinaciones nuevas de átomos de 
carbono y de hidrógeno, su deshidrogenación, su isomerización o su ciclado obtenidos 
bajo el efecto conjugado de la temperatura, la presión y catalizadores apropiados. 
 
 
Destilación Atmosférica y al Vacío 
Este es el primer proceso que aparece en una refinería. El petróleo que se recibe, se 
calienta en equipos especiales y pasa a una columna de destilación que opera a presión 
atmosférica en la que, aprovechando la diferente volatilidad de los componentes, se 
logra una separación en diversas fracciones que incluyen gas de refinería, gas licuado de 
petróleo (LPG), nafta, queroseno (kerosene), gasóleo, y un residuo que corresponde a 
los compuestos más pesados que no llegaron a evaporarse. 
En una segunda columna de destilación que opera a condiciones de vacío, se logra la 
vaporización adicional de un producto que se denomina gasóleo de vacío, y se utiliza 
como materia prima en otros procesos que forman parte de las refinerías para lograr la 
conversión de este producto pesado en otros ligeros de mayor valor. En este proceso, el 
petróleo se separa en fracciones que después de procesamientos adicionales, darán 
origen a los productos principales que se venden en el mercado: el GLP (comúnmente 
utilizado en las estufas domésticas), gasolina para los automóviles, turbosina para los 
aviones jet, diesel para los vehículos pesados y combustóleo para el calentamiento en 
las operaciones industriales. Pero estos productos tienen que cumplir con una serie de 
especificaciones que aseguren su comportamiento satisfactorio. 
Originalmente, las especificaciones tuvieron un enfoque eminentemente técnico, como 
el número de octano de la gasolina, o el de cetano del diesel, o el punto de humo del 
queroseno, o la viscosidad del combustóleo; actualmente, las consideraciones de 
protección ambiental han incorporado muchos más requerimientos, limitándose, por 
ejemplo en la gasolina, el contenido del azufre (este compuesto al quemarse, produce 
dióxido de azufre que al pasar a la atmósfera se oxida, y con el agua da origen a la lluvia 
ácida), el benceno (que es un hidrocarburo que tiene carácter cancerígeno), las olefinas 
y los aromáticos (que son familias de hidrocarburos altamente reactivas en la atmósfera, 
promotoras de la formación de ozono); la presión de vapor (que debe limitarse para 
reducir las emisiones evaporativas en los automóviles y gasolineras), e inclusive se 
requiere la presencia de compuestos oxigenados que no ocurren naturalmente en el 
petróleo (estos compuestos favorecen la combustión completa en los motores 
automotrices). 
Además de la destilación atmosférica y al vacío, los procesos de refinación más 
importantes son los siguientes: 
 
 Hidrotratamiento 
Generalmente, a los combustibles de hoy día se les reducen los compuestos de azufre, 
para evitar daños ambientales por lluvia ácida. Al proceso que se utiliza para este 
propósito y al cual se someten las diferentes fracciones que se obtienen en la destilación 






Reformación de Nafta 
Los cortes de nafta que se obtienen por destilación directa de cualquier tipo de petróleo 
presentan un número de octano muy bajo (45 a 55), y serían inaplicables para la 
gasolina que requieren los automóviles modernos (octanajes de 80 a 100). Es necesario 
entonces modificar la estructura química de los compuestos que integran las naftas, y 
para ello se utiliza el proceso de reformación en el que a condiciones de presión 
moderada y alta temperatura, se promueven reacciones catalíticas conducentes a la 
generación de compuestos de mayor octano como son los aromáticos y las isoparafinas. 
Simultáneamente en las reacciones se produce hidrógeno, que se utiliza en la misma 
refinería en los procesos de hidrotratamiento.  
 
Isomerización 
Los isómeros son moléculas que tienen el mismo tipo y cantidad de átomos, pero con 
diferente estructura en su conformación. En el caso particular de las parafinas, se tienen 
para una misma fórmula general (CnH(2n+2)) una gran variedad de estructuras; cuando 
la cadena de átomos de carbono es lineal, el compuesto se denomina parafina normal, y 
si la cadena es ramificada, el compuesto es una isoparafina. 
En el grupo de parafinas que forman parte de las gasolinas, las isoparafinas tienen 
número de octano superior a las parafinas normales, de tal manera que para mejorar la 
calidad del producto se utiliza un proceso en el que las parafinas normales se convierten 
en isoparafinas a través de reacciones de isomerización. 
La práctica es separar por destilación la corriente de nafta en dos cortes, ligero y pesado; 
el ligero que corresponde a moléculas de cinco y seis átomos de carbono se alimenta al 
proceso de isomerización, mientras que el pesado, con moléculas de siete a once átomos 
de carbono, es la carga al proceso de reformación antes descrito. 
 
Desintegración Catalítica Fluida (FCC) 
Este es un proceso de conversión de hidrocarburos pesados presentes en los gasóleos de 
vacío, que permite producir gasolina, y en consecuencia aumentar el rendimiento de este 
combustible en las refinerías, disminuyendo la producción de residuales. 
 
Producción de Éteres 
Con el propósito de reducir las emisiones de monóxido de carbono e hidrocarburos no 
quemados de los vehículos con motor a gasolina, se agregan a este combustible 
componentes que contienen oxígeno en su molécula, como es el caso de los éteres. 
Estos componentes se dosifican en la gasolina para obtener un contenido de oxígeno de 
1 a 2% en peso y, en virtud de su alto número de octano, contribuyen al buen 
desempeño de este combustible en los motores. Los componentes oxigenados utilizados 
en la formulación de gasolinas en México son el MTBE (metil tert-butil éter) y en 
menor grado el TAME (tert-amil metil éter). 
Estos éteres se obtienen en las refinerías a partir de alcohol metílico, producido en los 
complejos petroquímicos, y de las olefinas ligeras producidas en los procesos de 
desintegración catalítica FCC, con el beneficio adicional de reducir el contenido de 
estas olefinas ligeras (importantes contribuyentes a la formación de ozono en la 









El proceso de alquilación es una síntesis química por medio de la cual se unen olefinas 
ligeras (propileno y/o butenos producidos en el proceso FCC antes descrito) con 
isobutano (proveniente de la fracción de gas LP recuperada en la destilación atmosférica 
del petróleo y complementada con corrientes equivalentes del procesamiento del gas 
natural). Al resultado de la síntesis se le denomina alquilado o gasolina alquilada, 
producto constituido por componentes isoparafínicos cuyos puntos de ebullición se 
ubican dentro del intervalo de la gasolina. 
 
Fondo de Barril 
La cada vez mayor disponibilidad relativa de crudo pesado, con altos contenidos de 
azufre y metales y bajos rendimientos de destilados, hace necesario el contar con 
unidades de proceso que permitan modificar estos rendimientos en conformidad con las 
demandas, produciendo combustibles con calidad ecológica. 
Esto apunta hacia la introducción de procesos de conversión que aumenten la 
producción de destilados y disminuyan los residuales pesados. A este tipo de procesos 
se les ha llamado en su conjunto procesos de fondo de barril, y constituyen ya una 
sección específica de la mayor parte de las refinerías. 





















CEPSA Tenerife 6500 550 1200 3705 
CEPSA San Roque 8000 860 1210 8625 
REPSOL Cartagena 5000 1055 1431 4573 
REPSOL Puertollano 6000 970 935 6738 
REPSOL Tarragona 8000 785 899 8284 
REPSOL La Coruña 6500 583 923 5634 
ERTOL Huelva 4000 618 742 3390 
B.P. Castellón 6000 657 737 4264 
PETRONOR Vizcaya 12000 1099 1106 9548 
AESA Tarragona 1400 319 205 540 
TOTAL  63400 7496 9388 55300 
 






1.1.4.-IMPACTO AMBIENTAL DEL MTBE 
Comportamiento del MTBE en contacto con el medio ambiente 
Algunas de las principales características del comportamiento del MTBE en contacto 
con el medio ambiente a destacar son: 
-El MTBE se evapora rápidamente de recipientes abiertos y de aguas superficiales, por 
lo que ocurre generalmente como vapor en el aire donde se degrada rápidamente a otras 
sustancias químicas por la luz solar, así la mitad de la cantidad presente en el aire 
desaparece en aproximadamente cuatro horas. 
-Pequeñas cantidades de MTBE pueden disolverse en agua al igual que la mayoría de 
los éteres y alcoholes, y así pasar al agua subterránea donde permanece por largo 
tiempo. 
-El MTBE puede adherirse a partículas en el agua, lo que eventualmente causará que se 
deposite en el sedimento del fondo. 
-El MTBE no se acumula en forma significativa en plantas o en animales. 
Debido a esta serie de propiedades del MTBE, éste se convierte en un compuesto 
perjudicial para la salud humana. Debido a ello se han marcado unos límites permisibles 
del mismo en Estados Unidos, de modo que prácticamente cada estado tiene su propia 
normatividad para el MTBE.  
De manera general, se observa un intervalo de concentración que va de 0.010 a 0.400 
mg/l, sin embargo, se debe hacer notar que algunos estados cuentan con dos límites 
diferentes, uno estricto y otro más flexible, los cuales se aplican según el uso que se 
vaya a dar al agua. 
En 1997, la WSWC (Western States of Water Council) en California emitió como 
recomendación un límite de concentración máxima de MTBE entre 0.020 y 0.040 mg/l 
para agua potable, considerando que ésta es una concentración suficientemente baja 
como para prevenir los efectos nocivos a la salud, así como para reducir el desagradable 
olor y sabor (Drinking Water Advisory for MTBE, Consumer Acceptability Advice and 
Health Effects Analysis). Más tarde, en el año 2000, se fijó el límite máximo permisible 
en 0.013 mg/l el cual aparentemente debe cumplirse de manera obligatoria. 
 
Toxicidad y riesgo a la salud 
El efecto más notable que le imprime el MTBE al agua, es el olor y sabor 
desagradables, aun en muy bajas concentraciones, lo cual provoca que el agua sea 
rechazada por el consumidor. Ello, indirectamente constituye una medida precautoria en 
la ingestión de agua por el hombre, ya que al ser rechazada, su consumo y, por lo tanto 
el riesgo asociado disminuye. 
El MTBE no se incluye dentro de la lista de compuestos cancerígenos a humanos, de la 
USNTP, CP65C o la IARC (US National Toxicology Panel; California Proposition 65 
Committee; International Agency for Research on Cancer), pero sí se incluye en la lista 
de probables cancerígenos, debido a que en estudios de laboratorio han demostrado que 
es cancerígeno en ratas. Con base en ello, el MTBE se ha clasificado dentro del grupo C 
y se ha establecido un límite máximo de 0.013 mg/l para agua potable (California’s 
Department of Health Services, DHS, 1999). 
Aunque la gravedad de los daños que el MTBE ocasiona a la salud aún no ha sido 
precisada, la tendencia ha sido considerarlo como un probable cancerígeno a humanos. 





desagradables, lo hacen fácilmente detectable, y con ello es rechazada por el 
consumidor, situación que disminuye notablemente el riesgo por ingestión. 
 
Situación actual y perspectivas 
En marzo de 2001, la EPA recomendó evitar el uso del MTBE en Estados Unidos, para 
evitar mayores daños a las reservas acuíferas (California’s Departament of Health 
Services, CDHS). Por lo menos en 10 estados se espera que para fines de 2001 se haya 
eliminado su uso, mientras que en el Washington será hasta 2003 cuando se logre este 
objetivo. 
Lo anterior ha llevado a plantear en Estados Unidos, la sustitución del MTBE por otros 
oxigenantes, como el etanol o el metanol, aunque en un sentido estricto también 
ocasionarían daños a la salud, los cuales ya se tienen identificados. La ingestión 
continua de etanol puede causar alteraciones hepáticas y trastornos mentales, mientras 
que la exposición crónica a metanol por ingestión o inhalación causa alteraciones 
hepáticas y al cerebro, así como lesiones visuales y al sistema nervioso central que son 
irreversibles. 
El enfoque de protección ambiental que debe darse respecto al uso de cualquier 
compuesto, es hacia una estricta obediencia en el manejo de las gasolinas y su 
vigilancia, básicamente en el mantenimiento de la infraestructura de transporte y en la 
construcción de fosas verdaderamente impermeables para alojar tanques de 
almacenamiento en estaciones de servicio. 
En México, recientemente se ha reconocido al MTBE como un contaminante en el 
subsuelo, varios estudios de caracterización de sitios contaminados han arrojado 
resultados que identifican su presencia en acuitardos y acuíferos. Aún no se ha 
establecido la política que deberá seguirse, y muchos laboratorios ambientales aún no 
están preparados para dar el servicio analítico. Las autoridades correspondientes han 
empezado a tomar acciones caso por caso, por lo que se vislumbra que en un futuro muy 
cercano se iniciará una importante actividad en este sentido. 
La experiencia de Estados Unidos y la posición de su gobierno enfocada a la 
prohibición del uso del MTBE como aditivo de las gasolinas a partir de 2001, es un 
elemento que seguramente en México marcará el camino que deberá seguirse los 
próximos años, dado que varios estudios ambientales han hecho evidente su presencia 
en el subsuelo. 
 
Análisis 
En general, el MTBE se puede analizar de acuerdo con los métodos EPA 8020, EPA 
8240 y EPA 8260, de manera simultánea a los hidrocarburos monoaromáticos (BTEX). 
Sin embargo, se ha establecido que sólo existen dos métodos analíticos aprobados por la 
USEPA para la detección del MTBE en agua, el EPA 502.2 y el EPA 524.2. Un perfil 
cromatográfico de una muestra de agua subterránea contaminada con gasolina Magna, 
que fue analizada de acuerdo con el método EPA 8260 (cromatografía de gases 
acoplada a espectrometría de masas), a los 8 minutos se observó un pico de altura y área 
muy grandes que corresponde al MTBE, el cual sobrepasó por mucho la respuesta de 
los picos del benceno, tolueno y los isómeros del xileno. En el mismo cromatograma se 
observó otro pico que también sobresalió, el cual corresponde al TAME (metil-teramil-
éter), otro compuesto oxigenante que generalmente acompaña al MTBE, cuyas 
características fisicoquímicas son diferentes; su solubilidad en agua es de 2,640 mg/l, es 





1.1.5.-EL M.T.B.E. SERÁ DESPLAZADO POR EL E.T.B.E. 
Los éteres tert-butílicos son los principales aditivos utilizados en la reformulación de 
gasolinas. Las nuevas normativas ambientales obligan a buscar mejores aditivos que 
reemplazarán a los que se producen en la actualidad. Esto es lo que está sucediendo con 
el ETBE que desplazará al MTBE. Como consecuencia en Europea se necesita 
reconvertir plantas de producción de MTBE a ETBE. 
 El trabajo desarrollado en este proyecto doctoral se puede dividir en tres tópicos 
principales: 
 
 1.- Análisis y simulación del proceso industrial de producción de éteres tert-butílicos.  
Se han analizado las alternativas de proceso para producir éteres tert-butílicos, de modo 
que se ha simulado una planta de producción de MTBE de 45000 t/año, existente en una 
refinería y se ha validado con datos de operación de la planta, determinando parámetros 
de diseño y eficacias de la columna de destilación.  
 
2.- Estudio experimental de la separación mediante pervaporación de mezclas etanol-
ETBE y desarrollo del modelo matemático.  
Se realizó un diseño experimental para analizar la influencia de las variables de 
operación en la separación mediante pervaporación de la mezcla etanol-ETBE con la 
membrana PERVAP 2256. Los experimentos llevados a cabo fueron pseudo-
estacionarios con un rango de temperaturas comprendido entre los 40 y 60ºC, y el rango 
de concentración fue 5-50% en peso de etanol.  
 
3.- Diseño del proceso híbrido destilación/pervaporación.  
En el proceso convencional de producción de ETBE, el etanol residual se obtiene 
siempre mezclado con ETBE, en la corriente de fondos. Esto hace necesaria la 
implementación de un proceso adicional de purificación para obtener ETBE, con bajo 
contenido de etanol. Existen varias alternativas de proceso convencionales que 
producen esquemas complejos y costosos o una gran demanda de energía. Los procesos 
híbridos basados en la combinación de tecnologías de pervaporación y destilación son 
una opción interesante, pueden separar mezclas azeotrópicas, venciendo las limitaciones 
de la destilación y producen esquemas de proceso relativamente sencillos y con costes 
de operación bajos. 
 
 
1.2.-TITULAR DE LA INDUSTRIA 
El titular de la industria que se proyecta es la multinacional REPSOL-YPF Lubricantes 




1.3.-CLASE Y NÚMERO DE LA INDUSTRIA SEGÚN LA C.N.A.E. 
El proceso descrito en el proyecto es el de destilación del compuesto orgánico MTBE, 





(C.N.A.E.), pertenece a una actividad de la industria química, registrada en el apartado 
número 24, dentro del cual se considera como fabricación de productos químicos 
básicos, que pertenece al primer punto, y dentro de éste, pertenece a la fabricación de 
productos básicos de química orgánica, que ocupa el cuarto lugar. 
Por ello, según éste listado, el proceso descrito se clasifica como 2414. 
 
 
1.4.-TERRENOS Y EDIFICACIONES 
La planta proyectada se encuentra ubicada dentro del polígono industrial del Valle de 
Escombreras (CARTAGENA), concretamente en la Ctra. Alumbres-Escombreras, Km. 
10 del Valle de Escombreras s/n. C.P: 30.350. CARTAGENA (MURCIA). ESPAÑA. 
La parcela donde se instalará la planta de producción de MTBE ocupa 14.000 m2 de 
superficie útil, en la que se han realizado las obras de adaptación necesarias para 
adecuarla a este tipo de industria. Dicha parcela cuenta con características idóneas para 
el desarrollo de actividades industriales. Estos terrenos han sido adquiridos por 





En este proyecto se lleva a cabo el estudio de  la influencia de variables sobre el diseño 
de la columna de destilación, con su correspondiente condensador y rehervidor, la 
columna de extracción y un intercambiador de calor que componen la sección de 
purificación de una planta de producción  de MTBE. 
Dicha planta se diseña con el fin de  producir 120000 Tn/año de MTBE con un 99% en 
peso de pureza mediante la reacción entre el isobuteno y el metanol: 
CH2=C(CH3)2 + CH3OH ↔ (CH3)3C-O-CH3 
Se expone en este proyecto el diseño de la sección de purificación de la planta, así como 
el estudio de influencia de variables sobre el diseño de los equipos que la componen, 
que son los que se enuncian a continuación: 
-Columna de destilación (T-100). 
-Tres intercambiadores de calor, entre los que podemos especificar: 
 Condensador de la columna (E-101) 
 Rehervidor de la columna (E-102) 
 Intercambiador de calor (E-103) 
 Columna de extracción (T-101) 
Hemos de tener en cuenta que la corriente de alimentación del proceso de destilación 
proviene del proceso de obtención de MTBE y está acondicionada a 70ºC y 6,5 atm de 
presión.  






           Fig.4 
 
 
1.6.-PRODUCTOS UTILIZADOS Y MATERIAS PRIMAS 
Se usa como materia prima la corriente procedente de la sección de reacción del MTBE, 
siendo ésta la corriente de alimentación de nuestra sección, de la cual se pretende lograr 
su purificación. 
Como ya se ha expuesto, dicha corriente está acondicionada a 70 ºC y 6,5 atm de 
presión. Además, cabe señalar que la composición de dicha corriente de alimentación es 





















       Tabla 3 
 
De la corriente de alimentación se han de destacar como componentes principales al 




El compuesto químico metanol, también conocido como alcohol metílico o alcohol de 
madera, es el alcohol más sencillo. Es un líquido ligero, incoloro, inflamable y tóxico 
que se emplea como anticongelante, disolvente y combustible. Otros nombres asociados 
al compuesto son Carbinol, Alcohol metílico, Alcohol de madera o Espíritu de madera.  
La fórmula semidesarrollada es CH3-OH, la molecular es CH4O y la molecular se 







Las propiedades que se enuncian a continuación figuran en unidades del S.I. Y vienen 
referenciadas a condiciones normales de 0ºC y 1 atmósfera: 
 
Propiedades físicas  
Estado de agregación: Líquido  
Apariencia: Incoloro  
Densidad: 791,8 kg/m3 
Masa: 32.04 u  
Punto de fusión: 176 K  
Punto de ebullición: 337,8 K 
Viscosidad: 0.59 mPa·s (a 20°C) 
 
Propiedades químicas  
Acidez (pKa) ~ 15.5  
Solubilidad en agua: totalmente miscible.  
Momento dipolar: 1.69 D  
 
Peligrosidad  
Punto de inflamabilidad: 285 K  
Temperatura de autoignición: 658 K  
Número RTECS PC1400000  
 
Riesgos  
Ingestión: Puede producir ceguera y sordera.  
Inhalación: Por evaporación de esta sustancia a 20°C, puede alcanzarse bastante 
rápidamente una concentración nociva en el aire.  
Piel: Puede producir dermatitis.  
Ojos: Irritación.  
 
Actualmente, todo el metanol producido mundialmente se sintetiza mediante un proceso 
catalítico a partir de monóxido de carbono e hidrógeno, mediante la reacción: 
 CO + 2.H2?CH3OH 
Dicha reacción se produce a una temperatura de 300-400 °C y a una presión de 200-300 






A la fracción de los hidrocarburos que contienen cuatro átomos de carbono se le conoce 
como la fracción de los butilenos C4. De esta fracción se obtiene el isobuteno, materia 
prima para la fabricación de MTBE. 
El isobuteno, también denominado 2 metilpropeno, se puede obtener en los gases de las 
desintegradoras por isomerización de los n-butenos y por deshidrogenación del 
isobutano. 
A continuación se muestra la identificación del compuesto como tal, algunas de sus 
propiedades y su estabilidad y reactividad: 
 
Identificación del compuesto  
Nombre comercial: Isobuteno 
Número de la ficha de datos de seguridad del producto: 076-1 
Fórmula química molecular: C4H8 
Fórmula química semidesarrollada: CH2=C(CH3)2 
Fórmula estructural, representada en Fig.6: 
 
Propiedades físicas y químicas del compuesto 
Estado físico (a 20°C): Gas licuado. 
Color: Gas incoloro. 
Olor: Algo dulce. Sin olor a pequeñas concentraciones. 
Masa molecular: 56 
Punto de fusión (°C): 140,3 
Punto de ebullición (°C): -7,1 
Temperatura crítica (°C): 145 
Presión de vapor(a 20°C): 2,6 bares 
Densidad relativa del gas (aire=1): 2 
Densidad relativa del líquido (agua=1): 0,63 
Solubilidad en agua (mg/l): 388 
Rango de inflamabilidad (% devolumen en aire): 1,6 a 10 
Temperatura de auto-inflamación (°C): 465 
Otros datos: El vapor es más pesado que el aire, con lo que puede acumularse en 
espacios confinados, particularmente al nivel del suelo o en sótanos. 
 
Estabilidad y reactividad  
Puede formar mezclas explosivas con el aire. 








Como ya se ha expresado, se obtiene como producto MTBE del 99% de pureza. Dicho 
producto final se obtiene de la corriente de proceso número 7 (ver diagrama de bloques, 
Fig.4), en forma líquida a una temperatura de 30°C y 6,5 atm de presión.  














2.1.-CÁLCULO DE LA COLUMNA DE DESTILACIÓN (T-100) 
 
 
2.1.1.-DISEÑO BÁSICO DE LA COLUMNA 
Consiste en la determinación del número de etapas de equilibrio para llevar a cabo la 
separación deseada con unos valores de relación de reflujo prefijados. Para ello, debido 
a que se trata de un proceso de destilación multicomponente se usará como método de 
cálculo el método aproximado de Frenske-Underwood-Gilliland (FUG). Se usa un 
método aproximado porque los métodos rigurosos implican la resolución de sistemas de 
ecuaciones algebraicas no lineales, correspondientes a los balances de materia y energía 
de cada plato. Esto conlleva una complejidad matemática tremenda, con lo que se 
precisa de métodos de tanteo o de corrección simultánea para su resolución, e incluso en 
la mayoría de los casos, se precisa de ordenador y de una serie de simuladores 
comerciales como lo son el CHEMCAD o Aspenplus. Por ello, cabe señalar que 
normalmente el aumento de exactitud en la determinación del número de etapas con un 
método riguroso no compensa el cote que ello supone. En conclusión, procederemos 
calculando el número de etapas con el método aproximado FUG, y posteriormente se 
verificará con el simulador CHEMCAD. 
 
DESCRIPCIÓN DEL MÉTODO APROXIMADO FRENSKE-UNDERWOOD-
GUILLILAND 
 
-ECUACIÓN DE FENSKE 
Ésta ecuación se emplea para calcular el número mínimo de etapas de equilibrio.  
Se aplica para una separación especificada entre los componentes clave de una mezcla 
multicomponente. Con ello se obtiene el número mínimo de etapas de equilibrio, que 
corresponde a la condición de reflujo total. Dicha cantidad mínima de etapas de 





























Donde las x se refieren a fracciones molares y la α a la volatilidad, y además en 
referencia a los subíndices: 
i → Componente clave ligero 
j → Componente clave pesado 
1 → Fondo de la columna de destilación 






Aplicado a nuestro caso, la separación de los componentes se efectúa de modo que se 
obtiene como componentes ligeros a los propilenos y como único componente pesado al 
MTBE. Y, el componente más pesado de los componentes ligeros es el componente 
clave ligero, en nuestro caso el metanol. De igual modo, el componente más ligero de la 
fracción pesada, es el componente clave pesado, para nosotros el MTBE, puesto que es 
el único de dicha fracción pesada. 
 
Además hemos de tener en cuenta que αi,j es la volatilidad relativa media del 
componente clave ligero respecto del pesado, evaluadas en el fondo y en el destilado de 
la columna. Se calcula mediante la siguiente expresión: 
 





ji =1,α      (En el fondo) 
Kj
Ki
jNi =+1,α    (En la cabeza) 
 
Siendo las K, las constantes de equilibrio dado entre las fases líquido y gas. Dicha 





i fxPy ⋅⋅=⋅⋅ γφ  
Donde: 
V
iφ  ?Coeficiente de fugacidad del componente i, en estado gaseoso. 
iy  ?Fracción de vapor del componente i 
TP  ?Presión total 
iγ  ?Coeficiente de actividad, en estado líquido 
ix  ?Fracción de líquido del componente i 
0
if  ? Fugacidad en estado estándar del componente i 
 
Aunque, generalmente el coeficiente de fugacidad y el coeficiente de actividad de los 
componentes de una mezcla a separar, se aproximan a la unidad debido a que su cálculo 
es muy complejo y a la hora de llevar el proceso de separación a la práctica no son 
términos determinativos ni muy influyentes. En dicho caso, quedaría la expresión de 
equilibrio entre fases tal como: 
0
iiTi PxPy ⋅=⋅  (Ley de Raoult) 
 Siendo 0iP  la presión parcial de vapor del  componente i. 











A, B y C ? Coeficientes de Antoine 
T ?Temperatura 
Los valores de los coeficientes de Antoine vienen expresados en tablas, de modo que en 
función de la tabla escogida, dichos coeficientes vienen referidos a unas determinadas 
unidades de presión  y temperatura. En nuestro caso, vienen referidas a temperaturas en 
grados Celsius y presiones en mmHg. 
En estas condiciones, en las que se obvian coeficientes de actividad y fugacidad, las 




yKi =  
Pero, en el caso de la separación multicomponente de compuestos orgánicos, como es 
nuestro caso, no se podrá obviar el coeficiente de actividad de los distintos componentes 
en la mezcla por diferir notablemente de la unidad en muchos casos. Por ello, la 







Donde claramente la complejidad recae en el cálculo del coeficiente de actividad de 
cada uno de los componentes de la mezcla. Dicho cálculo queda detallado en el Anexo 
III, donde el método empleado para el cálculo es el método UNIFAC. 
En la Tabla 4, se expresan las fracciones de cada uno de los componentes, tanto a la 
entrada de la columna, como en la cabeza y fondo de la misma procedentes del Balance 






            
          Tabla 4 
 
Con estos datos, se puede proceder a calcular los coeficientes de actividad, las presiones 
parciales de vapor, las constantes de equilibrio, y en conclusión las volatilidades de cada 
uno de los componentes, tanto en el fondo como en la cabeza de la columna. Los 
resultados obtenidos, se muestran en la Tabla 5: 
 Alimentación Fondo Cabeza Antoine 
Componente XF XB XD A B C 
Propileno 0,0427  0,0582 6,8196 785 247 
Propano 0,0081  0,0110 6,80398 803,81 246,99 
i-Butano 0,0044  0,0060 6,91048 946,35 246,68 
i-Buteno 0,0133  0,0181 6,84134 923,2 240 
1-Buteno 0,3437  0,4681 6,8429 926,1 240 
1,3-
Butadieno 0,0674  0,0918 6,84999 930,546 238,854 
n-Butano 0,1621  0,2208 6,80896 935,86 238,73 
trans-2-
buteno 0,0337  0,0459 6,86952 960,8 240 
cis-2-buteno 0,0281  0,0383 6,86926 960,1 237 
n-pentano 0,0006  0,0008 6,87632 1075,78 233,205 
Metanol 0,0319 0,0073 0,0408 8,0724 1574,99 238,87 






 Coef actividad Fondo Cabeza 
Componente cabeza fondo Pvap Ki αij yi Pvap Ki αij xi 
Propileno 0,996      16077,404 3,243 19,886 0,018
Propano 1,050      13424,109 2,855 17,506 0,004
i-Butano 1,066      5709,228 1,232 7,555 0,005
i-Buteno 1,021      4949,186 1,023 6,272 0,018
1-Buteno 1,013      4855,220 0,995 6,103 0,470
1,3-Butadieno 1,137      4631,330 1,066 6,536 0,086
n-Butano 1,066      4028,395 0,869 5,331 0,254
trans-2-buteno 1,010      3931,434 0,804 4,929 0,057
cis-2-buteno 1,010      3654,825 0,747 4,582 0,051
n-pentano 1,038      1325,831 0,279 1,708 0,003
Metanol 12,743 2,503 8711,083 4,282 4,388 0,031 482,119 1,244 7,627 0,033
MTBE 1,117 1,000 4968,803 0,976 1,000 0,969 721,143 0,163 1,000 0,001
           




Una vez se han obtenido todos estos parámetros, se puede proceder a calcular el Nmin 
de etapas necesarias, pues: 
















N α  
 
 
 -ECUACIONES DE UNDERWOOD 
Nos permitirá obtener las condiciones de reflujo mínimo, donde se ha tener en cuenta 
que dicha condición de reflujo mínimo en la práctica es imposible, debido a que 
correspondería a una columna con un número infinito de etapas de equilibrio, sin 
embargo representa una condición límite muy útil para el cálculo de la columna. 









Teniendo en cuenta que. 
iα ? Volatilidad relativa del componente i con respecto a algún componente de 
referencia, el clave pesado. 
Fix , ?Fracción del componente i en la alimentación 
1-q?Es el valor de la fracción de vapor que hay en la alimentación expresado en tanto 
por uno 
En nuestro caso, como se puede extraer del Balance de Materia, la fracción de vapor en 





1 - q = 0,53 





Dii xR ,1min  
Donde: 
Dix ,  es la fracción del componente i en el tope a reflujo mínimo. 
 
Así, procedimos al cálculo mediante la elaboración de la Tabla 6: 
 
θ= 1,56430487     
      
 α XF XD (α*Xf)/(α-θ) (α*XD)/(α-θ)
Propileno(C3H6) 19,8863 0,0427 0,0582 0,0463 0,06312663 
Propano(C3H8) 17,5060 0,0081 0,0110 0,0089 0,01211548 
i-butano(i-C4=) 7,5549 0,0044 0,0060 0,0055 0,00755813 
i-buteno(i-C4=) 6,2721 0,0133 0,0181 0,0177 0,02413516 
1-buteno(1-C4=) 6,1031 0,3437 0,4681 0,4622 0,62949626 
1,3-butadieno(C4H6) 6,5362 0,0674 0,0918 0,0886 0,12068866 
n-butano(C4H10) 5,3308 0,1621 0,2208 0,2294 0,31249269 
trans-2-buteno(trans-
C4=) 4,9291 0,0337 0,0459 0,0494 0,0672421 
cis-2-buteno(cis-C4=) 4,5823 0,0281 0,0383 0,0427 0,05811305 
n-pentano(C5H12) 1,7082 0,0006 0,0008 0,0071 0,00969956 
metanol(CH3OH) 7,6270 0,0319 0,0408 0,0401 0,05132863 
MTBE 1,0000 0,2639 0,0002 -0,4677 -0,00027754
   ∑= 0,53 1,4 
      




El procedimiento para el cálculo de Rmin consiste en: 
-En primer lugar se fija la composición del vapor en la alimentación, de modo que se 
obtiene el valor de 1-q, coincidente con el valor del sumatorio de la quinta columna de 
la tabla 6. 
-Calculamos el valor del sumatorio de la sexta columna (en función de θ), puesto que el 
resto son datos. 
-Se define la suma de la quinta columna con el valor 0,53 y se busca el valor de θ que lo 
satisface, de modo que obtenemos un valor numérico para la suma de la sexta columna 
(hemos obtenido el θ del que dependía) 
-Por último, como Rmin+1 coincide con el sumatorio de la sexta columna, basta con 
restarle una unidad a dicho valor obtenido, y tenemos la condición de reflujo mínimo. 
 
-CORRELACIÓN DE GILLILAND 
Si se quiere alcanzar una separación especificada entre los dos componentes clave lo 





a los mínimos anteriormente calculados. La relación de reflujo a aplicar suele ser una 
consideración de tipo económico y generalmente se escoge una relación R/Rmin de 1,3  
como caso intermedio. Una vez fijada la relación de reflujo se procede a estimar el 
número de etapas de equilibrio necesarias, para ello se emplea una correlación empírica, 
la correlación de Gilliland que se ajusta bastante a la realidad. Dicha correlación se 
fundamenta en las siguientes expresiones para el cálculo en última instancia del número 
real de etapas de equilibrio de la columna: 
En primer lugar se calcula R: 
46,04,03,1min3,1 =⋅=⋅= RR  
 




























Se despeja N, puesto que todo lo demás ya ha sido calculado previamente, de modo que 
se obtiene un número de etapas de equilibrio real para la columna: 
N=15,67 
Obviamente, las etapas del proceso son numeradas con enteros con lo que hemos de 
aproximar la solución al entero superior más próximo, obteniendo que el número de 
etapas de equilibrio de la columna es 16. 
Así, como hemos elegido una columna de platos, constará de 16 platos teóricos. 
 
- LOCALIZACIÓN DEL PLATO DE ALIMENTACIÓN ÓPTIMO 
Una vez realizado el estudio de la columna con el método aproximado F.U.G. se puede 
proceder a la localización del plato de alimentación óptimo, para lo que se recurre a la 



































NR ? Número de platos de la sección de enriquecimiento 
NS ? Número de platos de la sección de agotamiento 
XHK,F y XHK,D? fracción componente clave pesado en alimentación y destilado 
respectivamente. 
XLK,F y XLK,B ?fracción componente clave ligero en alimentación y fondo 
respectivamente. 





D?Caudal de destilado 
 
La obtención del cociente NR/NS es inmediata puesto que los parámetros de los que 









Además, es evidente que NR+NS=N, puesto que N es el número total de platos. De 




De modo que se concluye que el plato de alimentación óptimo es el número 3, y además 
cabe señalar que aunque los datos obtenidos por este procedimiento de cálculo no son 
muy exactos, constituyen un punto de partida para después poder ajustar la columna por 
métodos de simulación y llegar a una forma de operación más eficaz.  
 
-ESTIMACIÓN DEL NÚMERO DE PLATOS REALES 
Con los métodos empleados hasta éste punto hemos obtenido el valor teórico de los 
parámetros en estudio. Pero, es preciso en el diseño de una columna extrapolar los 
resultados teóricos a situaciones reales, para lo cual se ha de tener en cuenta la 
eficiencia real de los platos en este caso en cuestión. Pues teóricamente suponemos una 
eficiencia del 100%, lo cual en la práctica es imposible llevar a cabo. 
Así, procederemos con el cálculo de la eficiencia Eduljee (1958), expresada a partir de 




µa ? Viscosidad molar promedio del líquido, Pa.s 
αa ? Volatilidad relativa promedio del clave ligero, adimensional por ser relativa 
 
El método empleado para el cálculo de las propiedades queda reflejado en el Anexo II. 
De modo que los resultados obtenidos son: 
µa= 41028,1 −×  Pa.s 
α=5,79 
 
Con lo que es inmediata la obtención de la eficiencia buscada: 
E0=0,7423 
 
Una vez hemos calculado la eficiencia real de los platos de la columna, estamos en 
condiciones de poder calcular el valor del número real de platos de la misma. Pues se 













Y, al igual que con el número de platos teóricos, se ha de aproximar al entero superior 




2.1.2.-DISEÑO HIDRÁULICO DE LA COLUMNA 
El diseño hidráulico o hidrodinámico de una columna consiste en la determinación de 
una serie de parámetros que resultan imprescindibles en el diseño de la misma, como lo 




2.1.2.1.-TIPO DE COLUMNA 
En el diseño de ésta columna nos hemos decantado por una de platos, pues es mucho 
más efectiva que las de relleno cuando se opera con elevados volúmenes de líquido (alta 
relación de reflujo). Además, las columnas de platos ofrecen un mayor diámetro y 
mayores alturas con lo que reúnen condiciones de mayor volumen, siendo por tanto de 
construcción y limpieza más sencillas. 
Puesto que hemos elegido la columna de platos, es preciso realizar el diseño hidráulico 
de los mismos. Para ello, se requiere de un proceso iterativo de ensayo y error 
consistente en las etapas que se citan a continuación:  
 
Procedimiento: 
1.-Calcular los flujos máximos y mínimos de vapor y liquido, para la relación de retorno 
(“turndown”) requerida.  
2.-Recolectar, o estimar las propiedades físicas del sistema.  
3.-Seleccionar un supuesto espaciado de plato. 
4.-Estimar el diámetro de la columna, basado en consideraciones de inundación.  
5.-Decidir el modelo de flujo de liquido. 
6.-Hacer una distribución estimada de plato: área del bajante, área activa, área de las 
perforaciones, tamaño de las perforaciones, altura del vertedero  
7.-Verificar la relación de goteo, si es insatisfactorio retornar al paso 6.  
8.-Verificar la caída de presión del plato, si es muy alta retornar al paso 6.  
9.-Verificar el bajante, si es muy alto retornar al paso 6 o 3.  
10.-Decidir los detalles de distribución del plato: áreas no perforadas. Verificar la 
distancia entre perforaciones, si es insatisfactorio retornar al paso 6. 
11.-Recalcular el porcentaje de inundación basado en el diámetro de columna elegido  
12.-Verificar el arrastre, si es muy alto retornar al paso 4. 
13.-Optimizar el diseño: repetir los pasos 3 a 12 para encontrar el menor diámetro y 
menor espaciado aceptables (menor costo)  
14.-Finalizar el diseño: dibujar el plato, hacer las especificaciones y bosquejar la 
distribución.  
 
1.-Para obtener los flujos máximos y mínimos de vapor y líquido hemos de partir de las 













       Tabla 2.1 
 
Los valores obtenidos (en kg/h) del simulador Chemcad, para el caudal del destilado y 
del fondo. Y, el valor de los caudales de líquido y vapor obtenidos en el rehervidor y 
condensador a partir de la relación de reflujo se resume en la Tabla 2.2: 
 
Destilado 
(D) 26142,89 kg/h 
Fondo (B) 12729,13 kg/h 
R 0,47   
L 12287,16 kg/h 
V 38430,05 kg/h 
L' 43824,62 kg/h 
V' 31095,49 kg/h 
 
        Tabla 2.2 
 
Para cuyo cálculo han sido precisas las relaciones siguientes: 
L+V=D   ,  L’+V’=B,   V/L=R     y     V’/L’=R 
 
Además, es preciso especificar las condiciones de presión en las que la columna está 
operando, siendo éstas las resumidas en la Tabla 2.3: 
 
P cabeza 6,5 atm 658450 Pa 
P fondo 6,7 atm 678710 Pa 
ΔPp 100 mm agua     
ΔPt 0 Pa     
P est fondo 6,614E-05 atm 6,7 Pa 
 
         Tabla 2.3 
 
Donde se ha de tener en cuenta que: 
 
ΔPp? Es la pérdida de presión del plato, y le asignamos un valor inicial de 100 mm. 
ΔPt? Es la caída de presión en la columna, y su cálculo se lleva a cabo a partir de la 
expresión: ΔPt (Pa) = ΔPp(m)·1000 ·9,81·Nreal 
Pest_fondo? Es la presión que se considera va a haber en el fondo, teniendo en cuenta 







2.-Procedemos al cálculo de todas las propiedades físicas de la corriente de destilado y 
la de fondo, cuyo procedimiento seguido para ello se detalla en el Anexo II, siendo los 
resultados obtenidos los de la Tabla 2.4: 
 
 DESTILADO FONDO 
ρV 
(kg/m3) 15,6105 21,2147 
ρL 
(kg/m3) 565,4510 617,8716 
σ (N/m) 0,0099 0,0082 
T (K) 333,1000 397,5000 
 
        Tabla 2.4 
 
3.-Se estima un espaciado de platos, en nuestro caso, tras haber sufrido las 
modificaciones oportunas en el proceso iterativo, toma el valor final: 
E=24 plg. =0,6096 m. 
 
4.-Estimación del diámetro de la columna en función de las condiciones de inundación: 
Lo primero a tener en cuenta a la hora de estimar el diámetro de la columna es que 
vamos a operar con una columna de platos perforados. Además debe considerarse que  
la columna debe estar diseñada con un diámetro que permita el equilibrio entre las fases 
implicadas, con lo que se precisa del contacto de las mismas, pero de modo que no haya 
un exceso de caudal de vapor ascendente que arrastre al líquido con el que se pone en 
contacto, ni un caudal de vapor por debajo del requerido, puesto que no se consigue el 
grado de separación requerido. 
Por ello, hemos de proceder con el cálculo de la velocidad de inundación del vapor que 












Donde el modo de cálculo de la densidad de las corrientes de líquido y vapor ya hemos 
expresado que quedan detalladas en el Anexo II, y la obtención de la constante K1 se 
realiza a partir de la gráfica (Fig. A) que relaciona el factor de flujo liquido-vapor FLV 
con dicha constante a un valor de espaciado prefijado, para columnas de platos 
perforados. Además conlleva una serie de restricciones que expresaremos a 
continuación: 
-La gráfica es válida para platos con perforaciones inferiores a 6,5 mm. Pues, para 
perforaciones superiores el arrastre puede ser mayor. 
-La altura del vertedero debe ser inferior al 15% del espaciado de los platos. 
-Es aplicable a sistemas que no formen espumas 
-La relación de perforación entre el área activa ha de ser mayor  que 0,10. Y, en el caso 
de que sea inferior, se ha de aproximar a las relaciones siguientes, y aplicarle las 












         Tabla 2.5 
 
 
-El valor de la constante K1 obtenida es para valores de tensión superficial del líquido 
iguales a 0,02 N/m. En el caso de trabajar con otros valores de tensión superficial, se ha 


























         Fig. A 
 


















? Lw = Flujo de masa del liquido (kg/s)  
?Vw = Flujo de masa del vapor (kg/s)  
 








Una vez tenemos dicho factor y hemos supuesto un valor para el espaciado de platos, 




Pero, como señalaban las restricciones para el empleo de la gráfica, como no trabajamos 
con valores de tensión superficial del líquido igual a 0,02 N/m, hemos de multiplicar las 









Y, una vez hemos obtenido el valor de las constantes podemos proceder  con el cálculo 





Pero, no hemos de desviarnos del objeto de éste apartado, y es calcular el diámetro de la 
columna, en las condiciones de inundación obtenidas. Para ello se requiere de la 
estimación de un área neta (An), que como primera suposición se estima de un 12% del 
área total. 
Para la obtención del área total se ha de dividir el flujo volumétrico de la corriente de 
vapor entre la velocidad del mismo tanto en la cabeza como en el fondo. 
El cálculo del flujo volumétrico de la corriente gas tanto en la cabeza como en el fondo 
















=⋅= ρ  
 
Y, en referencia a las velocidades de inundación del vapor hemos de considerar que 
muchos ingenieros emplean velocidades de vapor en el rango del 80 al 85 por ciento, 
según Coulson y Richardson, para hacer segura la operación de la columna. Por ello los 
valores últimos de dichas velocidades son: 
ud(cabeza)=0,85. uf(cabeza)=0,48 m/s 
ud(fondo)=0,85. uf(fondo)=0,3 m/s 
 
















V =  
 
Como hemos expresado anteriormente, el área del bajante la suponemos el 12% del área 
total, con lo que el área efectiva de la columna será el 88% del área total: 
Aefect(cabeza)=0,88. ATOTAL(cabeza)=1,61 m2 
Aefect(fondo)=0,88. ATOTAL(fondo)=1,53 m2 
Y, la obtención del diámetro de la columna es inmediata, despejando de la expresión que 
define el área de una circunferencia, que coincide con el área transversal de una 
columna: 
4
2DA ⋅= π , con lo que la expresión para el cálculo del diámetro es π





5.-Elección del modelo de flujo del líquido. 
Es preciso seleccionar cual es el modelo de flujo del líquido en la columna puesto que 
en función de ello elegiremos el tipo de plato: reverso, paso simple o paso múltiple.  
La selección del modelo de flujo se realizará a partir de la Fig. B: 
 
 
        Fig. B 
 
 












3 =⋅= ρ  
En nuestro caso, puesto que tomamos Dc=1,4 m. y FL (máx)= sm /109,1 32−× , el modelo 
de flujo escogido es el flujo cruzado (paso simple). 
 
6.- Distribución estimada del plato. 
A partir del diámetro de la columna estimado basándonos en todo lo citado 
anteriormente, procederemos con la distribución estimada del plato, que consiste en el 
cálculo de los siguientes parámetros que se citan a continuación tomando valores 
supuestos, dentro de rangos estipulados, hasta que se cumpla la condición de 
verificación de la relación de goteo, caída de presión y verificación del bajante. Los 
resultados finalmente obtenidos son: 
 
?Área de la columna (Ac) 
Una vez hemos determinado un valor para el Dc=1,4m. La obtención del área de la 





DA ⋅= π =1,539 m2 
 
?Área del bajante (Ab) 
Como ya hemos expresado con anterioridad, el área del bajante representa un 12% del 
área total de la columna, con lo que: 
Ab=0,12.Ac=0,1848 m2 
 
?Área neta (An) 




?Área activa (Aa) 
Es el área en la cual se efectúa el contacto entre las fases implicadas en el proceso de 
destilación, con lo que se corresponde con: 
Aa=Ac-2.Ab=1,1704 m2 
 
?Altura del vertedero (hw) 
La altura del vertedero determina el volumen de líquido que puede haber el plato, con lo 
que se convierte en un importante factor para determinar la eficiencia del plato. Una 
mayor altura incrementará la eficiencia del plato puesto que habrá mayor cantidad de 
líquido en contacto con la corriente gaseosa, pero ello se consigue a expensas de una 
elevada caída de presión en el plato. 
 Como se puede observar, se llega a una situación de compromiso, en la que la 
experiencia nos recomienda el empleo de alturas de vertedero de 40 a 50 mm en 








?Longitud del vertedero (lw) 
Con bajantes segmentados, la longitud del vertedero es el parámetro que fija el área del 
bajante. La longitud del vertedero normalmente será entre 0,6 a 0,85 del diámetro de la 
columna. Un buen valor para usar es 0,77 pues es el equivalente a un área de bajante de 
12 por ciento.  
lw=0,77.Dc=1,078 m. 
 
?Área de las perforaciones (Ah) 
Como primer supuesto, la tomaremos como el 10% del área activa de contacto de fases: 
Ah=0,1.Aa=0,11704 m2 
 
?Diámetro de las perforaciones (Dh) 
Los platos perforados, tienen perforaciones de 2,5 mm a 12 mm de diámetro, siendo el 
tamaño común de 5 mm, con lo que será el que tomemos: 
Dh=5mm 
 
?Arreglo de las perforaciones 
Cabe señalar además que las perforaciones se hacen siguiendo un arreglo triangular o 
cuadrado con una distancia entre centros entre 2 a 5 veces el diámetro de las 
perforaciones (el óptimo es 3,8). En nuestro diseño, el arreglo escogido será el 
triangular. 
 
?Espesor del plato ( E ) 
Los espesores típicos usados para el diseño de los platos son de 5 mm para acero al 
carbono y de 3 mm para acero inoxidable. En nuestro caso, puesto que el material 
empleado es acero al carbono, será: 
E=5mm=0,005m. 
 
7.-Verificación de la relación de goteo  
El goteo es producido por una excesiva acumulación de líquido en el plato, con lo que 
para poder conocer dicha situación límite hemos de estudiar la velocidad del vapor en el 
punto de inundación que es el mínimo para una operación estable. A partir de dicha 
situación en el plato se producirá el goteo. 
El cálculo de la velocidad mínima del gas, correspondiente a dicho punto de inundación 










uh? Velocidad de vapor mínima a través de las perforaciones (basada en el área de la 
perforación), m/s  
dh ? Diámetro de la perforación  
K2 ? Es una constante que depende de la altura de liquido sobre el plato, obtenida de la 













hw? Es la altura del vertedero que es igual a la altura de liquido en el plato (mm) 









how ρ750  
Donde: 
 Llíq ?Flujo de líquido (kg/s)  





Pero necesitamos el valor de how_min para poder obtener el valor de la constante K2 de la 
gráfica de la Fig. C. 
 Para ello, es preciso calcular el flujo mínimo de líquido: 
 
Llíq_min=0,7.  Llíq_máx=8,5214 kg/s 
how_min= 41,0259 mm 
 
De modo que: 
hw+ how_min= 50+41,0259 =91,0259 mm 
 
Este último valor obtenido lo llevamos a la gráfica de la Fig. C y obtenemos el valor de 






Una vez tenemos el valor de la constante, estamos en condiciones de poder calcular el 







−−= =2,70086 m/s 
Finalmente, hemos de calcular cuál es la velocidad actual mínima del vapor en el plato 
diseñado (uh_mín): 
uh_mín = Fv(fondo)/ Ah =3,4787 m/s 
De manera que se puede comprobar cómo la velocidad mínima que se da en la columna 
diseñada está por encima de la velocidad mínima obtenida en el punto crítico, el punto 
de inundación de la columna. Con ello se expresa que los valores de los parámetros 
estimados en el apartado anterior están dentro de un caso favorable para llevar a cabo la 
operación deseada. 
 
8.- Verificar la caída de presión del plato 
La caída de presión es una consideración de diseño de gran importancia, y las dos 
causas principales para que ocurra son:  
 
1.- La presión disminuye debido al flujo de vapor a través del conjunto de contactores.  
2.- Caída de presión debido a la columna de liquido sobre las ranuras, perforaciones o 
sobre las válvulas.  
Y, la caída de presión total es la suma de los siguientes términos que la componen: 
hd? Flujo de vapor a través del plato seco. 
hw + how? La columna de liquido sobre el plato 
hr? Caídas residuales 
 
El cálculo de la caída de presión total, se corresponde con la expresión: 
ΔPt = 9,81 x 10– 3 ht .ρL (Pa) 
Pero, lo usual es expresar las caídas de presión en mm de líquido, que también son 
unidades de presión, de modo que el término que se corresponde en este caso con la 
caída de presión total es ht, de modo que: 
ht = hd + (hw + how) + hr 
Con lo que, para obtener la caída de presión total, previamente hemos de proceder con 
el cálculo de cada uno de los parámetros que lo constituyen: 
 
-Caída de presión en plato seco 
La caída de presión a través del plato seco puede estimarse usando expresiones 




uh? Velocidad a través de las perforaciones (m/s) 
Co?Coeficiente de orificio. Es función del espesor del plato, diámetro de las 
perforaciones, y la relación de área de perforación a área perforada. 







        Fig. D 
 
De apartados anteriores podemos extraer los datos necesarios para poder obtener de la 
gráfica de la Fig. D el valor correspondiente de la constante Co: 
Ah/Ap X 100= 7,60306 
Espesor plato/Diám. Perforación = 1 
 
Con lo cual, el valor del coeficiente de orificio Co, toma el valor aproximado de: 
Co=0,84 
 
Además, hemos calculado previamente la velocidad real mínima de plato: 
uh=3,4787 m/s 
 
Y, la densidad de la corriente de vapor y la del líquido, ya han sido previamente citadas, 




-Altura de la columna de líquido 
El valor de la altura de la columna de líquido lo hemos calculado en el apartado anterior, 
de modo que: 
hw + how=91,0259 mm 
 
-Columna residual 
Se han propuesto diferentes métodos para estimar la columna residual como una 





espuma. Sin embargo, como este término de corrección es pequeño el uso de un método 
elaborado para su estimación no se justifica, y  se puede usar la ecuación simple 
propuesta por Hunt et al: 
L
rh δ
31025,1 ⋅=  
 
Donde, puesto que conocemos el valor de la densidad de la corriente del líquido, su 
obtención es inmediata: 
hr=20,2307 mm. 
 
Una vez hemos obtenido cada uno de los términos en los que se puede descomponer la 
caída de presión total, podemos proceder a su obtención: 
ht = hd + (hw + how) + hr=30,0329+91,0259+20,2307=141,2897 mm. 
 
9.-Verificar el bajante 
El área del bajante y el espaciado entre platos deben ser tales que el nivel del liquido y 
la espuma en el bajante esté muy por debajo del tope de la salida del vertedero del plato 
superior, pues en caso contrario tendrá lugar una situación de inundación. 
En términos de líquido sin espuma, la expresión que nos permite obtener el flujo en el 
bajante es: 
hb = (hw + how) + ht + hdc 
 
Donde: 
hw + how?Altura de la columna de líquido, ya calculada. 
ht ?Caída de presión total en el plato, también calculada. 
hdc? Pérdida de columna en el bajante, mm 
La expresión empleada para el cálculo de la pérdida de columna en el bajante es la dada 








h δ166  
 
Donde: 
Lwd? Flujo de liquido en el bajante, kg/s. Es Llíq_máx=L’(kg/s)/3600=12,173 kg/s, ya 
obtenido con anterioridad. 
Am? Se tomará como el menor área obtenida de entre: 
Ad ? Área del bajante (m2)     
Aap ?Área libre (m2). De modo que: Aap= hap. lw 
 
Si tenemos en cuenta que hap es la altura del borde del delantal sobre el plato, 
normalmente ajustada a una altura de 5 a 10 mm por debajo de la altura del vertedero. 
hap=altura del vertedero – 10 =50-10 =40 mm=0,04 m. 
Y, lw es la longitud del vertedero. 
De modo que Aap=0,04312 m2<Abajante= 0,1848 m2 
Por ello, Aap será el área empleada en el cálculo de la pérdida de columna en el bajante: 






De modo, que la obtención de la altura de flujo en el bajante es inmediata: 
hb=91,0259+141,2897+34,6565=266,9722429 mm. 
 
10.-Decidir los detalles de distribución del plato: áreas no perforadas, verificar la 
distancia entre perforaciones, etc. 
Una vez hemos realizado todos los cálculos referidos a los parámetros que definen la 
geometría del plato, para asegurarnos de que el diseño del mismo es óptimo y no hay 
por tanto inundación del plato, debemos comprobar que se cumple: 
hb ≤ ½ (espaciado platos+ hw), obteniendo: 
0,0266 m2≤ (0,6096+0,05) m2? 0,0266≤0,3298.- Es un diseño aceptable. 
 
11.-Recalcular el porcentaje de inundación basado en el diámetro de columna elegido  









Vn? Velocidad actual, basada en el área neta (m/s)?Flujo volumétrico en fondo de la 
columna, entre el área neta de la misma. 
Vm ? Velocidad de inundación del vapor, basada en sección transversal neta de torre 
(m/s). Es la velocidad de la corriente gaseosa en el fondo en el punto de inundación. 
Ambos términos han sido calculados previamente, de modo que: 
%71,84100)
35,1.35,0
41,0(% =×=I   
 
12.-Verificar el arrastre. 
El arrastre puede ser estimado a partir de la correlación dada por Fair (1961), Fig. E, la 
cual da el arrastre fraccional Ψ (kg/ kg total de liquido) como una función del factor de 
flujo liquido-vapor FLV   (calculado en el punto 4), con el porcentaje aproximado de 







         Fig. E 
 





Y, Como una aproximación, el límite superior de Ψ puede tomarse como 0,1 es decir, 
todos los parámetros obtenidos para diseños que puedan considerare válidos han de 
estar por debajo de dicho máximo impuesto.  
Como podemos observar, el valor de nuestra fracción de arrastre Ψ=0,025<0,1. Con lo 
que puede darse como buena. 
Además, hemos de obtener el tiempo de residencia, que ha de ser suficiente en el 
bajante como para permitir el desprendimiento del vapor contenido en el líquido, para 
evitar que caiga por el bajante liquido con espuma. 
Se recomienda un tiempo de residencia superior a los 3 segundos.  








Ad?Área del bajante (m2) 
hbc ? Altura de flujo bajante (m) 









13.-Optimizar el diseño: repetir los pasos 3 a 12 para encontrar el menor diámetro y 
menor espaciado aceptables (menor costo). 
 
-Ángulo de área perforada y no perforada. 
El área disponible para perforación se reducirá por la obstrucción causada por las partes 
estructurales como lo son los soportes, anillos y vigas y por el uso de zonas libres. Las 
zonas libres son espacios no perforados del plato en los lados de salida y entrada. 
De dicho modo, podrá resultarnos de utilidad el cálculo del área no perforada, lo cual se 
consigue a partir de la geometría del plato. Las relaciones entre el ancho de la cinta 
(hw), la longitud de la cinta (lw) y el ángulo formado por la cinta que forma el vertedero 
(ºc) , están dadas el gráfico de la Fig. F: 
 
 
        Fig. F 
 
Donde hemos de tener en cuenta muchos de los factores que han sido definidos 
previamente, como lo son: 
 
?Dc=1,4 m. 
? lw=0,77.Dc=0,77.1,4=1,078 m. 


















Una vez hemos obtenido los dos cocientes en cuestión podemos acceder a la gráfica de 
la Fig. E con el fin de obtener el ángulo de las perforaciones. Pero, como es un 
procedimiento bastante inexacto, podemos proceder con el cálculo, que se corresponde 
con: 
ºc=2. arcsen(lw/Dc)=1,7576 rad.=100,71º   
Con lo que, cabe señalar, que el área no perforada posee un ángulo: 
ºnp=180º- ºc=79,29º 
 
-Distancia entre perforaciones 
La longitud media entre perforaciones se obtiene a partir de la siguiente expresión: 
=⋅⋅−=
180
)º()( πθ nphlDcLm 1,587 m. 
 
-Área no perforada 




-Área de las zonas libres 
Se corresponde con la siguiente expresión: 
Al=2.lh.(lw-2.lh)=0,28948 m2 
 
-Área disponible para las perforaciones (Ap) 
Obviamente, el área que quede libre para perforaciones, se corresponderá con el área 
activa de la columna, a la que deberá restársele el área no perforada y el de las zonas 
libres, de modo que: 
Ap=Aa-(Anp+Al)=0,47886 m2 
 
Una vez hemos obtenido el área disponible de las perforaciones (Ap), puesto que 
previamente habíamos calculado el área de las perforaciones (Ah), si calculamos el 
cociente Ah/Ap=0,2444. Pues, con dicho cociente podemos acceder a la gráfica de la 






         Fig. G 
 
De modo que obtenemos dh/lp, dentro del rango de operación, con lo que se considera 
aceptable. 
 
-Número de perforaciones 
La expresión correspondiente para el cálculo del número de perforaciones se 
corresponde con el cociente entre el área de las perforaciones entre el área de una 
perforación: 
Np=Ah(perforaciones)/A1perf 
Siendo el área de una perforación A1perf= 4
2
perfD⋅π = 1,9635 510−× m2 
Así: 
Np= 5960,798 perforaciones 
 
-Altura total de la columna 
La altura total de la columna de platos se obtiene a partir del sumatorio de la siguiente 
serie de términos que lo componen: 
H = Z + S + T 
 
Donde: 
Z? Altura neta ocupada por las etapas de contacto (m). 
S? Altura de la base (m). 
T? Altura del tope (m). 
 
Además hemos de tener en cuenta que: 
















N ? Número de etapas teóricas  
Eo ? Eficiencia global de la columna  
l? Espaciado entre platos  
Siendo todos los parámetros de los que depende, variables anteriormente calculadas, 
con lo que: 
Z= 16,424626 m. 
-El valor de la altura de la base, está estipulado y suele ser aproximadamente de: 
S=1,8 m. 
 
-De igual modo, el valor aproximado de la altura del tope es: 
T=0,8 m. 
 
Obteniendo de dicho modo: 
H=16,425+1,8+0,8=19,0245 m. 
 
14.-Finalizar el diseño: dibujar el plato, hacer las especificaciones y bosquejar la 
distribución.  
Una vez se ha realizado el diseño del plato, tenemos la información suficiente para su 
construcción. Posteriormente procederemos con el diseño mecánico del mismo y a 
continuación se expresará su hoja de especificaciones técnicas, la cual nos detalla toda 
la información necesaria para su obtención. 
 
 
2.1.3.-DISEÑO MECÁNICO DE LA COLUMNA (T-100) 
Con la denominación de recipientes a presión se refiere a los aparatos constituidos por 
una envolvente, normalmente metálica, capaz de contener un fluido, líquido o gaseoso, 
cuyas condiciones de temperatura y presión son distintas a las del medio ambiente. 
Toda planta suele estar provista de algún tipo de recipiente a presión, pero el equipo en 
cuestión del cual pretendemos elaborar su diseño, se corresponde con un tipo de 
recipiente en el que pueden producirse transformaciones físicas como lo es la separación 
de líquido-vapor de sustancias para aumentar la pureza del MTBE en cuestión. 
Cabe señalar que la forma  más común de los recipientes a presión es la cilíndrica, por 
su sencilla construcción y por requerir menores espesores que otras formas geométricas 
para resistir una misma presión. 
 
 
2.1.3.1.- DESCRIPTIVA DEL RECIPIENTE A PRESIÓN 
Todo recipiente a presión está formado por la envolvente, dispositivos de sujeción o 
apoyo del propio equipo, conexiones por las que entran y salen los fluidos, elementos en 





A continuación vamos a detallar las partes del recipiente que se consideran de mayor 
interés en el proceso de diseño mecánico del mismo: 
 
?ENVOLVENTE 
Es la envoltura metálica que constituye propiamente al recipiente, y podemos destacar 
como partes fundamentales de la misma a la carcasa y los cabezales. 
 
-Carcasa (cubierta) 
Las cubiertas pueden ser simples o estar compuestas de un metal y un revestimiento 
interno o externo, de diversa naturaleza y función: 
Vitrificadas: Se usan para el contacto con atmósferas corrosivas reduciendo el coste 
respecto de si todo el recipiente se hubiera construido de un metal resistente a la 
corrosión, pero se ha de señalar que ni las bocas ni los accesorios internos deben 
vitrificarse. 
Refractarios: Permiten reducir costes cuando la temperatura excede la del uso de los 
metales comunes. Los refractarios pueden usarse cuando el espesor necesario del metal 




Los cabezales o fondos son las tapas que cierran la carcasa. Normalmente son 
bombeados, existiendo una gran diversidad de tipos entre ellos, pero los escogidos para 
nuestra columna son los cabezales semiesféricos (Fig 3.1) puesto que son los más 
simples, y puesto que las condiciones límites impuestas en éste tipo de diseño no han 
sido superadas en los cálculos del diseño hidráulico de la columna. Pues, este tipo de 
cabezal ofrece un máximo diámetro de 12 ft. Y, el obtenido en el diseño para nuestra 
columna es tan sólo de 4,59 ft.  
 
 
       Fig. 3.1 
 
Cada tobera de entrada o salida del reactor también incrementa su coste, no solo por el 
precio de la misma sino porque es necesario reforzar las paredes del recipiente en las 
proximidades de la misma. 
 
?DISPOSITIVOS DE SUJECIÓN O APOYO. 






-Patas: Con este tipo de dispositivo de sujeción el recipiente se apoya en 3 o 4 patas 
soldadas a la cubierta. La sujeción por medio de patas se utiliza en recipientes de altura 
no superior a 5 m y diámetros no superiores a 2.4 m, siempre que los esfuerzos a 
transmitir no sean excesivos. 
-Faldón cilíndrico o cónico: En los recipientes que no pueden ser soportados por patas, 
bien sea por su tamaño o por tener que transmitir esfuerzos grandes, se utilizan los 
faldones cilíndricos, consistentes en un cilindro soldado al fondo. el número de pernos 
deberá ser múltiplo de 4 (4,8,12,20,24) 
-Ménsulas: Es el tipo de apoyo utilizado en recipientes verticales que deben soportarse 
en estructuras portantes, cuando las dimensiones y cargas no son muy grandes, y el 
número de las mismas también  ha de ser múltiplo de 4últiplo de 4. 
 
En nuestro caso, hemos escogido el faldón cilíndrico o cónico, puesto que nuestro 
equipo se considera de tamaño intermedio o grande, y este dispositivo permite el reparto 
uniforme de los esfuerzos, y en consecuencia disminuye la presión transmitida al suelo. 
 
 
?ELEMENTOS POR LOS QUE ENTRAN Y SALEN FLUIDOS 
Todo recipiente debe tener como mínimo una conexión de entrada del fluido y otra de 
salida. Y, ha de tenerse en cuenta, como ya hemos citado previamente, que la adición de 
conexiones con el exterior, aumentan el coste del equipo. 
Aún así, a la hora del diseño se han de tener en cuenta todas las toberas necesarias: 
• Dosificación de materias primas. 
• Extracción de productos. 
• Venteos de gases y dispositivos de alivio de presión. 
• Purgas. 
• Dispositivos de carga y descarga de catalizadores. 
• Sistemas de inertización. 
• Instrumentación (temperatura, nivel, presión, pH, composición, etc…). 
 
 
2.1.3.2.-SELECCIÓN DE MATERIALES 
La selección de los materiales debe atender a dos factores: la resistencia a los esfuerzos 
y la resistencia a la corrosión. 
En cuanto a la resistencia a los esfuerzos, ésta depende de la naturaleza del material y de 
la temperatura de operación, como se puede observar en la Tabla 3.2: 
 
 
       Tabla 3.2 
 
Puesto que la temperatura a la que se desarrolla la operación de destilación en nuestro 





Además, cabe señalar que para recipientes que operan a temperaturas por encima de los 
820ºC, han de usarse materiales de tipo refractario y con sistemas de refrigeración 




El cálculo mecánico de un recipiente consiste, básicamente, en la determinación de los 
espesores de las diferentes partes que lo forman, tomando como datos de partida: la 
forma del equipo, sus dimensiones, el material utilizado, las condiciones de presión  
temperatura, las cargas debidas al viento y terremoto, peso específico del fluido y la 
reglamentación, norma o código que debe cumplir el diseño del recipiente. 
Así, ha de tenerse en cuenta que la normativa aplicada en éste caso es el más empleado, 
es el código americano ASME, que en su sección VIII, división 1, y sección VIII, 
división 2, indica los métodos de cálculo, así como los requisitos mínimos exigidos a 
los materiales, detalles constructivos y pruebas que deben satisfacer los equipos a 
presión. 
 
Para el cálculo del espesor, resulta imprescindible conocer la presión de diseño (Pmax), 
la cual se daría en caso de explosión del reactor, y se corresponde con: 
Pmáx=1,25.Pop 
Siendo Pop, la presión de operación del proceso. 
 
Para el cálculo de los espesores (t, plg.) se precisa de: 
-El esfuerzo admisible para el material seleccionado 
-La presión de diseño (P, psi) 
-El radio del recipiente (R, pulg.)  
-La eficiencia de la junta (E = 1, soldadura doble radiografiada, E = 0.85 inspeccionada 
visualmente, E = 0.7 no radiografiada) 
-Concesión de corrosión C 
 
La obtención del esfuerzo admisible consiste en la simple observación de la Tabla 3.3, 
en la que teniendo en cuenta el material seleccionado a(acero al carbono, ASME 304) y 











De donde hemos de interpolar el esfuerzo admisible a la temperatura de trabajo. Así, si 
tenemos que: 
Tª = -30ºC ? S = 18,7 kPSi/plg2 
Tª = 340ºC ? S = 11,2 kPSi/plg2 
 
Si nuestra temperatura de trabajo es Tª = Tª(cabeza)+Tª(fondo)/2=92,305ºC 
El valor del esfuerzo admisible obtenido es: 
 S= 16220,8446 psi/plg.2 
 
-La Presión de diseño 
La presión de diseño es la supuesta presión de operación del equipo objeto de estudio, 
de modo que: 
Pop= 6,7 atm que equivalen a 98,4628 PSI 
 
-Radio del recipiente 
En el diseño hidráulico de éste equipo, llegamos al valor final de diámetro de columna 
Dc=1,4m. A partir de dicho dato, es inmediata la obtención del valor del radio del 
recipiente: 
Rc=Dc/2=0,7 m = 27,559 pulgadas. 
 
-Eficiencia de la junta 
La eficiencia de  la junta de soldadura es la relación entre el esfuerzo permisible en la 
soldadura y el esfuerzo permisible para la placa adyacente. Depende no solo del tipo de 
soldadura, sino también del grado de examen radiográfico. 
En nuestro caso, hemos tomado la eficiencia de la junta como soldadura doble 
inspeccionada visualmente, donde: 
E = 0,85. 
 
-Concesión de corrosión  




Para el cálculo del espesor de la cubierta cilíndrica elegida, debido a que se cumple que 







Teniendo en cuenta todos los parámetros obtenidos: 








La expresión empleada, en cambio, para el cálculo del espesor de los cabezales 










Puesto que ya hemos obtenido todos los parámetros de los que depende: 











HOJA DE ESPECIFICACIONES 




CLIENTE:   Repsol YPF. Lubricantes y especialidades, S.A.                                                          SOLICITUD Nº:   001 
PLANTA:   C/ Castellana (Madrid)                                                                                                   FECHA:   Septiembre 2008 
SERVICIO DE LA UNIDAD: 
CONDICIONES DE 
OPERACIÓN 
Fluido circulante - Corriente de proceso 
Caudal total entrada kmol/h 614,00 
Fracción vapor - 0,53 
Caudal cabeza kmol/h 689,01 
Caudal fondo kmol/h 504,43 
Destilado (producto) kmol/h 468,71 
Fondo (producto) kmol/h 145,29 
Relación de reflujo - 0,47 
Temperatura entada ºC 70,00 
Temperatura cabeza ºC 60,12 
Temperatura fondo ºC 124,45 
Temperatura destilado ºC 49,70 
Temperatura producto ºC 125,63 
Presión entrada atm 6,50 
Presión cabeza atm 6,50 
Presión fondo atm 6,70 
Tipo de columna - Columna de platos 
DISEÑO DEL PLATO 
Nº de platos - 21 
Eficiencia % 74,23 
Retorno en el rehervidor % 70,00 
Plato de alimentación - 3 
Tipo de plato - Perforado paso simple 
Espaciado entre platos m 0,61 
Longitud del bajante m 1,08 
Altura del vertedero m 0,05 
Diámetro perforaciones m 0,005 
Espesor del plato m 0,005 
Material - Acero inox. AISI 304 
Caída de presión atm 0,01 
Perforaciones activas - 5961 
DIMENSIONES COLUMNA 
Diámetro interior cubierta m 1,40 
Altura total columna m 14,92 
Caida presión total atm 0,28 
Espesor cubierta m 0,01 
Cabezales - Elípticos 
Espesor cabezal m 0,006 











Cubierta Acero inox. AISI 304 Toberas Acero inox. AISI 304 
Cabezales Acero inox. AISI 304 Soportes internos Acero inox. AISI 304 
CONSTRUCCIÓN 
Presión diseño atm 623,90 Inspección taller OK 
Presión prueba atm 100 Radiografía 0,85 
Temperatura diseño ºC 420 Prueba Hidrostática OK 
NOTAS 
 
Nº rev: Fecha: Revisado por: Comprobado Aprobado 
001 Sep. 2008    
Departamento de 
Ingeniería 










Existen muchos tipos de intercambiadores de calor, y el primer paso en el diseño de los 
mismos es la selección del tipo de intercambiador que nos interesa. Pues, hay 
intercambiadores de doble tubo, de carcasa y tubos, torres de enfriamiento, 
aerorrefrigerantes, cambiadores en espiral, etc. Cada uno de ellos posee sus ventajas e 
inconvenientes, pero los más empleados son los intercambiadores de carcasa y tubos 
siendo sus ventajas, inconvenientes y ámbito de trabajo los que se  reflejan en la Tabla 
7: 
 
Ventajas  Inconvenientes  Ámbito  
-Diseños robustos y 
extremadamente flexibles  
-Fáciles de mantener y 
reparar  





-Requieren un amplio 
espacio para la 
extracción del haz de 
tubos  
-Los de placas pueden 
ser más baratos para 
presiones inferiores a 
15 atm y temperaturas 
inferiores a 200ºC  
 Presión máxima: carcasa: 300 
atm  
                             tubos: 1400 
atm  
 Rango de temperatura: -100 a 
600ºC  
 Limitaciones de fluidos: pocas 
ya que pueden construirse de 
muchos materiales  
 Eficacia máxima: 0,7 - 0.9  
 Mínima DT = 5 K  
            
          Tabla 7 
 
Debido a que ninguna de sus características es incompatible con el proceso que 
desarrollamos, será este el tipo de intercambiador que escojamos. Pero, cabe señalar la 
amplia variedad de éste tipo de intercambiadores, pues pueden ser  de placas tubulares 
fijas, de tubos de  horquilla o de cabezal de retorno flotante.  
 
Es preciso destacar, que para la selección del intercambiador apropiado, es preciso 
seguir un esquema de carácter iterativo, compuesto por los siguientes apartados: 
 
1.- Decidir la distribución de los fluidos que circulan por fuera o por dentro de los 
tubos, así como el material que los compone. 
2.-Decidir el tipo de cambiador (TEMA). 
3.-Suponer los valores de: 
Dc ? Diámetro de carcasa 
Lt ? Longitud de los tubos 






Y así como el tipo de arreglo, espaciado, corte y número de deflectores. 
4.-Cálculo del número de tubos que caben en la carcasa y el área total disponible. 
5.-Calcular el coeficiente de transmisión de calor y la pérdida de presión para la 
geometría asignada. 
6.-Cálculo del área requerida para el coeficiente de transmisión de calor calculado. 
7.-Hacer una evaluación del diseño, en función de los criterios de rendimiento del 
equipo. 
En función de lo obtenido en el punto 7, se deberá modificar el diseño desde el punto 3 
hasta llegar a una solución óptima. 
 
Así, procederemos del siguiente modo: 
 
1.- Elegimos la distribución de los fluidos basándonos en el criterio que expresa que el 
fluido más corrosivo o sucio deberá circular por el interior de los tubos puesto que será 
preciso de un material más resistente, y así está en contacto con una superficie menor. 
En nuestro caso, como trabajamos con MTBE, que será refrigerado con agua, el fluido 
que circule por el interior de los tubos será el MTBE, evidentemente. 
Además es preciso señalar el tipo de material del que se pretende construir el 
intercambiador, siendo el elegido tanto para los tubos como para la carcasa acero 
inoxidable 304. 
 
2.-Decidir el tipo de intercambiador (TEMA): 
Dentro de los diversos tipos de intercambiadores de carcasa y tubos, puesto que el más 
sencillo es el de placas tubulares fijas, será el que elijamos. Pues, sus principales 
inconvenientes son que ha de circular un fluido no corrosivo por la carcasa y que no han 
de darse amplios saltos térmicos. Dichos inconvenientes no nos supondrán ningún 
problema pues por la carcasa haremos circular agua, como ya hemos expresado, y la 
LMTD no supera los 50ºC, como se expresará a continuación en los cálculos. 
Además, un intercambiador de calor viene definido por la TEMA (Tubular Exchangers 
Manufacturers Association) que establece un código de tres letras que caracteriza a los 
intercambiadores permitiendo su identificación. Dicho código dota a cada una de las 
tres principales partes del intercambiador de una letra. Las tres principales partes de un 
intercambiador son el cabezal estacionario, la carcasa y el cabezal de retorno, como se 
muestra en la Fig. 7: 
 
 





intercambiadores de calor, hemos elegido: 
 
-CABEZAL FLOTANTE: 
El cabezal flotante empleado será el Tipo A (o tipo carrete), debido a que de entre todos 
los tipos que hay, es el más sencillo y se adapta a nuestro proceso, puesto que es ideal 
para intercambiadores en los que el fluido sucio circula por el interior de los tubos, 
como se mostrará más adelante en la selección de los fluidos. Este tipo de cabezal 




La carcasa es el recipiente contenedor del fluido que circula por fuera de los tubos. 
Existen muy diversos tipos de carcasas, pero vamos a elegir la Tipo E (Fig.9), por ser la 
más común. Es una carcasa de un único paso, en la que el fluido entra por un extremo, y 
sale por el opuesto.  
 
 
-CABEZAL DE RETORNO 
Éste tipo de cabezal se elige teniendo en cuenta que hemos seleccionado a los 
cambiadores de placas tubulares fijas, y en función del cabezal delantero. En función de 







Así, la TEMA define al intercambiador seleccionado como un intercambiador de 
carcasa y tubos de placas tubulares fijas denominado por la terna de letras AEL, que 
indican cada una de las partes que lo componen. 
 
3.- Este punto consiste en establecer los parámetros que caracterizan al intercambiador 
con el fin de poder calcular el número de tubos que caben en la carcasa y el área 
estimada. Para ello: 
 
Hemos de tener en cuenta en principio los datos de las corrientes de proceso, de modo 
que: 
Caudal molar (kmol/h): 
Fp ?Caudal del fluido de proceso (MTBE). Fp= 145,287 Kmol/h 
Este caudal se obtiene del simulador Chemcad, como valor de la corriente de salida del 
condensador incorporado en la columna de destilación, pues ésa es la corriente de 
MTBE que se pretende refrigerar en este intercambiador. 
Fa ?Caudal del agua, cuyo valor se desconoce en principio. 
 
La presión de trabajo es P= 6,5 atm. 
Y, las temperaturas de las corrientes se expresan en la Tabla 8: 
 
T1MTBE 125,63 ºC 398,63 K 
T2MTBE 30 ºC 303 K 
T1agua 20 ºC 293 K 
T2agua 40 ºC 313 K 
           Tabla 8 
 
A continuación, teniendo en cuenta que la expresión para el área preliminar o estimada 
es: 
∫ ⋅≅−⋅= LMTDU QTfTcU dQAest T)(  
 
Para cuyo cálculo, será preciso pues obtener los valores de la carga térmica (QT), el 







-Para el cálculo de QT: 
TCpFQT Δ= ..  
La caga térmica se calcula para el fluido cuyo caudal se conoce, puesto que las 
capacidades caloríficas (como el resto de propiedades) de las distintas sustancias se 
calcularán, como se muestra en el Anexo II. ( ) hMJWQT /10603,28501198,79169630363,398878,205134287,145 ==−⋅⋅=  
 
-La obtención del coeficiente de transmisión de calor para el cálculo del área requerida 
es a partir de unas tablas realizadas en función del tipo de fluidos que se ponen en 
contacto, dichos coeficientes figuran en la Tabla 9: 
 
U (W/m^2·°C) Fluidos Min Max 
Gas Gas 10 50 
Agua Gas 20 300 
Agua Aceite pesado 60 300 
Agua Compuesto orgánico 200 900 
Agua Agua o solución acuosa 700 1750 
Compuesto orgánico Compuesto orgánico 60 350 
Aceite pesado Aceite pesado 60 250 
Aceite térmico Gas 20 250 
Aceite térmico Aceite pesado 50 350 
          Tabla 9 
 
En el intercambiador del diseño, se ponen en contacto los fluidos agua y MTBE, que es 
un compuesto orgánico. Por lo que el valor del coeficiente U ha de estar comprendido 
entre los valores 200 y 900. Como primer valor, suele tomarse el más conservador, que 
es el menor, así que iniciamos los cálculos para U=200 W/m2.ºC  
 
-Por último, el cálculo de la LMTD: 
En la tabla 8, se definieron las temperaturas a la entrada (1) y a la salida (2) de los dos 
fluidos participantes en el intercambio de calor. Se define como fuerza impulsora a la 
diferencia de temperaturas a la entrada o la salida del intercambiador entre los fluidos 
que hay en el mismo de modo que si colocamos los fluidos en paralelo se cruzarían las 
líneas de la representación de Tª vs Q, lo que supone que el fluido que se enfría termina 
estando en contacto con un fluido que está más caliente que él, lo cual físicamente no es 
posible. Por ello se colocan los fluidos a contracorriente, de modo que T1 es la 
temperatura de entrada para el MTBE y la de salida del agua, y viceversa. 
 































Llegados a este punto, se puede proceder al cálculo del área requerida: 
23977,112
22,35200
1198,791696 mAest =⋅=  
 
Además, en este punto se han de suponer los valores de diámetro de carcasa, espaciado, 
tipo de corte, etcétera que ha de disponer la columna. Pero dichos valores han de 
suponerse en base a unos criterios como lo son los expresados en la Tabla 10: 
 
Parámetro Valor recomendado Opciones 
Diámetro del tubo 3/4 y 1" 3/8, 1/2, 5/8, 3/4, 1 ,1-1/4 y 1-1/2 
Espesor del tubo 14 BWG 12,14 BWG 
Longitud del tubo 16 y 20' 8, 10, 12, 16, 20, 24, 30 ' 
1,25 x OD arreglo triangular Distancia entre 
tubos max (1,25 x OD ò OD + 6 mm) arreglo cuadrado 
Espaciado 
deflectores 0,45 x DS entre máx(DS/5 ó 2") y DS 
Corte deflectores 25% entre 15% y 45% 
          Tabla 10 
 
Y, tomamos unos valores iniciales de los parámetros necesarios para proceder con el 
siguiente punto, como lo son espesor (Xw), diámetro exterior e interior del tubo 
respectivamente (Dot, Dit), longitud del tubo (Lt), a partir de los cuales se obtendrá una 
vez se elija un arreglo para los tubos, los parámetros espaciado entre tubos (P) y claro 
entre tubos ( C ).  
 
Los arreglos posibles son cuatro, y se reducen a dos tipos de conformaciones, triangular 









De donde se extrae, como se ha expresado, el valor del espaciado y el claro entre tubos. 
Escogimos el arreglo triangular, con P=0,45.Dc  y  C= 1,25.Dot,  porque los arreglos 
triangulares son los recomendados para los intercambiadores de placas tubulares fijas 
puesto que no se puede extraer el haz de tubos para su limpieza, lo que no nos supone 
un problema debido a que por la carcasa circulará agua. Y, nos supone una ventaja 
porque este tipo de conformación nos permite colocar un mayor número de tubos que la 
cuadrada. 
 
En función de estos parámetros, los cuales se varían dentro de los valores recomendados 









De modo que tras realizar varios tanteos obtuvimos como valores finales los de la Tabla 
12: 
 
Xw 20 BWG 0,000889 m 
Dot 0,38 pulgadas 0,009525 m 
Dit 0,305 pulgadas 0,007747 m 
Lt 30 pies 9,144 m 
P 0,46875 pulgadas 0,01190625 m 
C 0,09375 pulgadas 0,00238125 m 
Dmt 0,338795607 pulgadas 0,00860541 m 
          Tabla 12 
 
Donde además se han tenido en cuenta las siguientes relaciones: 
Dit = Dot − 2 ·Xw 
C = P − Dot 
 
Una vez obtenidos todos estos parámetros podemos proceder con los siguientes puntos. 
 
4.- Cálculo del número de tubos (Nt) y el área disponible, con los parámetros supuestos 
inicialmente: 





AN ⋅⋅= π =410,777 
 





Nt diseño = 445 
 
*Estos valores estipulados del número de tubos de diseño se encuentran en la Tabla 1 
del Anexo V.  
 
La expresión que nos indica el área disponible del intercambiador, es la del área 
longitudinal de un tubo, por el número de tubos de diseño, y queda tal que: 
ttot NLDAdisp ⋅⋅⋅= π =121,762 m2 
 
Además, se define un área requerida la cual se calcula a partir de un coeficiente de 





























De modo que: 
hi ?Coeficiente individual del lado de los tubos 
ho ?Coeficiente individual del lado de la carcasa 
Ri ?Resistencia de ensuciamiento del interior de los tubos 
R0 ? Resistencia de ensuciamiento del exterior de los tubos 
Xw ? Espesor de los tubos 
Dmt ? Media logarítmica de los diámetros exterior e interior del tubo 
Km ?Conductividad térmica de la pared del tubo 
 
Antes de proceder con ningún tipo de cálculo se ha de señalar la presencia de 
deflectores en los intercambiadores de calor, los cuales permitirán el paso correcto del 
fluido a través de la carcasa, de modo que si su diseño es correcto se conseguirá 
disminuir el coeficiente de transmisión de calor. 
Existen diversos tipos de deflectores, así están los segmentados, doblemente 
segmentados, helicoidales o de varillas. Los que empleemos en nuestro diseño serán los 
segmentados (Fig. 12), debido a que son los más sencillos y nos permiten un buen 
intercambio de calor, aunque no nos proporcionen altas eficiencias ni garanticen bajo 
ensuciamiento, pues en nuestro caso no van a ser variables influyentes. 
 
 
Se definen dos parámetros relacionados con los deflectores, como lo son el corte y 
espaciado entre deflectores (Bc y Lb) respectivamente, dichos parámetros se expresan 
como un porcentaje del diámetro de la carcasa. Así, para garantizar una buena 
transmisión de calor y evitar importantes pérdidas de presión en la carcasa se definen 





Bc=0,25.Dc    y      Lb=0,45.Dc 









Y, puesto que tanto el corte como el espaciado de los deflectores dependen del diámetro 
de la carcasa, procederemos con su cálculo. Pues, generalmente, el diámetro de la 
carcasa es función del número de tubos del intercambiador, y está recogido en tablas. 
Pero, existe una serie de correlaciones que nos permite su cálculo en los casos en los 
que dichas tablas no nos son útiles, y consisten en: 
Nt = K1(Db/Dto)α 
Db = Dto(Nt/K1)1/α 
 Dc=0,018 + Db 
Donde:      
Nt ?Número de tubos 
Db ?Diámetro del haz de tubos 
Dot ?Diámetro exterior de los tubos 
Dc ? Diámetro de la carcasa. 
 
Además se ha de considerar que los valores de K1 y α vienen estipulados en la Tabla 13: 
 
Arreglo triangular, Pt = 1,25 OD 
No. De pasos               1                2                  4                6                 8 
          K1                  0,319          0,249           0,175         0,0743        0,0365 
          α                    2,142          2,207          2,285          2,499          2,675 
 
          Tabla 13 
 
Teniendo en cuenta que nuestro intercambiador de calor consta de un único paso: 
K1=0,319 y α=2,142 
 




Una vez definido el tipo de deflectores y el diámetro de la carcasa, podemos proceder, 
en primer lugar, con el cálculo de los coeficientes individuales hi y ho: 
Para el cálculo de hi, hemos de atender a las expresiones referidas a la condensación en 
el interior de tubos verticales, que son los que hemos elegido. Y, dicho coeficiente 
individual depende del régimen en el que nos encontremos. Si el régimen es laminar 
(Re<2000) se usa la Ec. Hansen, si es intermedio (2000<Re<8000) se calcula un 
coeficiente de transición combinación de los coeficientes laminar y turbulento, y si el 
régimen es turbulento (Re>8000) se emplea la Ec. Sieder-Tate. Por ello, en primer lugar 











Fp ? Es flujo de MTBE 
PM ? Peso molecular de MTBE 
Dit ? Diámetro interior del tubo 
µ ? Viscosidad del MTBE 
St ?Superficie interior de los tubos 
 
Procedimos dando valores hasta que la solución coherente nos devolvió un valor de 
Re=6410,11. Valor comprendido entre 2000 y 8000, con lo que la expresión para el 












GK 33,086,1 ×× =77,99 W/m2.K 
 




























Puesto que el procedimiento de cálculo de propiedades de los distintos compuestos se 
expresa en el Anexo II citaremos únicamente su valor numérico: 
Para el MTBE: 
 
μ 0,000203669 Pa.s 
k 0,105526668 W/m.k 
Cp 205134,878 J/kmol.k 
  
De modo que Gz=30,18 y Pr=4,52. Así podemos proceder al cálculo de (hi) trans: 
(hi) trans=336,54 W/m2.K 
 
Una vez calculado el coeficiente local en el interior, se calcula el del exterior (ho): 
h0=0,36·Re0,55·Pr0,3·μ/De 










Para cuyo cálculo será preciso obtener previamente: 
 






















Donde C y P son corte y paso entre deflectores, ambos expresados en pulgadas. 
 
De modo que Re= 1659,35 
 
Obteniendo por tanto, h0=3236,914 W/m2.K 
 
Por último, para la obtención de Ucalc es preciso conocer las constantes de 
ensuciamiento del interior y el exterior del tubo, que se encuentran en la Tabla 3 del 
Anexo V. 
 
A partir de todos los valores obtenidos se puede obtener el valor de la Ucalc: 
Ucalc=203,12  
 




2.2.2.-CÁLCULO DE LA PÉRDIDA DE PRESIÓN 
Hemos de diferenciar además entre la pérdida de presión dada en el lado de los tubos y 
la dada en el lado de la carcasa: 
 
PÉRDIDA DE PRESIÓN EN EL LADO DE LOS TUBOS 
La pérdida de presión total en el lado de los tubos se define como la suma de la pérdida 
de presión que sufre el fluido por circular por el interior de los tubos (ΔPt) más la 
pérdida de presión del fluido que sufre en los retornos (ΔPr). Es decir:  ΔPT=ΔPt+ΔPr 





























Lt?Longitud del tubo 
δ ?Densidad 
ut?velocidad lineal 
Dit?Diámetro interior del tubo 
Kn?Es una constante, y en nuestro caso, toma el valor de 1,8 
 
Para proceder con el cálculo de las pérdidas de presión individuales en cuestión será 
necesario el cálculo de los siguientes parámetros: 





























El cual a su vez depende de otra serie de variables, como lo son: 
ε ?Es una constante del material, el cuál ya hemos expresado que es acero inoxidable 
304, de modo que ε=4,6.10-5 
D?Diámetro interior del tubo 
ε/D ?Define la rugosidad relativa del tubo, siendo de 0,00593778. 
Re?Número de Reynold, igual a 6410,11 
De dicho modo, se obtiene el valor del factor de fricción: 
=f  0,010406179 
 





Siendo por tanto la pèrdida de presión total en el lado de los tubos: 
ΔPT(Pa)= 255,912006+37,5032753=293,4152813/101300=0,002896498atm. 
 
PÉRDIDA DE PRESIÓN EN EL LADO DE LA CARCASA 















Para cuyo cálculo es precisa la obtención de: 
















-Factor de fricción (f) 
El factor de fricción para la carcasa se obtiene igual que anteriormente interpolando a 
partir de los valores expuestos en la Tabla 2 del Anexo V. 
De modo que =f 0,461485553 




2.2.3.-EVALUACIÓN DEL DISEÑO 
La evaluación del diseño del intercambiador consiste en la determinación de tres 








S , parámetro que relaciona el área disponible con la requerida, 
ambas calculadas previamente. 
 

















Siendo en ambas expresiones: 




Desde el comienzo del diseño del intercambiador se ha expresado que depende de una 
serie de variables cuyos valores han de ir modificándose en función de una serie de 
criterios hasta la obtención de un valor coherente. Dicha coherencia viene referida a la 
obtención del sobredimensionado del equipo, el cuál debe pertenecer a un rango de 
valores comprendido entre el 10 y el 20%. Asimismo, la pérdida de presión del equipo 
ha de quedar por debajo del 10%.  
En función de dichas limitaciones se han ido variando los valores de las variables: 
- Diámetro de la carcasa (Ds). 
- Diámetro exterior del tubo (Dot). 
- Número de tubos (Nt). 





De modo que éstas pertenecieran a los valores reales dados en la tabla 10, y se han 
variado atendiendo a los criterios expresados en la tabla 11, mostradas anteriormente. 
Así, obtuvimos los valores citados a lo largo de la descripción del equipo, puesto que 







    







2.2.5.-HOJA DE ESPECIFICACIONES 
EVALUACIÓN DEL DISEÑO 
Sobredimensionado, S(%) 10,02123846 
Presión 6,5 atm 
Pérdida de presión relativa, 
tubos(%) 0,044561513 








HOJA DE ESPECIFICACIONES 




CLIENTE: Repsol YPF. Lubricantes y especialidades, S.A. Solicitud Nº: 004 
PLANTA: C/ Castellana (Madrid) Fecha: Sep. 2008 
SERVICIO DE LA UNIDAD: 
CONDICIONES DE OPERACIÓN 
 TUBOS CARCASA 
Fluido circulante - C. Proceso Agua 
Caudal total kmol/h 145,29 1892,08 
Fase - Líquido Líquido 
Temperatura entrada ºC 125,63 20 
Temperatura salida ºC 30 40 
Presión atm 6,7 6,5 
PROPIEDADES EVALUADAS A LA TEMPERATURA MEDIA 
Peso Molecular kg/kmol 87,59 18 
Capacidad Calorífica J/kmol·K 205134,88 75316,71 
Viscosidad Pa·s 0,0002 0,0008 
Conductividad Térmica W/m·K 0,106 0,613 
DATOS DE DISEÑO 
Calor intercambiado W 791696,12 
LMTD ºC 35,22 
Área requerida m2 99,68 
Coeficiente de transmisión W/m2·K 225,52 
Área disponible  m2 113 
TEMA - AEL 
Deflectores - Segmentados 
Nº deflectores - 70 
Longitud deflectores pulgadas 5 
Corte % 25 
Sobredimensionado % 13,37 
 
DISEÑO TUBOS DISEÑO CARCASA 
Nº Tubos - 413 Disposición - Vertical 
Diámetro exterior pulgadas 3/8 Diámetro carcasa pulgadas 12 
Diámetro interior pulgadas 0,31 Diámetro haz de tubos pulgadas 10,64 
Espesor BWG 20 Espesor m  
Espaciado pulgadas 0,47 Longitud pies 30 
Claro pulgadas 0,09    
Resistencia ensuciamiento m2·K/W 0,00045 Resistencia de ensuciamiento m
2·K/W 0,00035 
Coeficiente de transmisión  W/m2·K 387,05 Coeficiente de transmisión W/m2·K 3370,04 
Pérdida de carga atm 0,003 Pérdida de carga atm 0,105 
Velocidad m/s 0,27 Velocidad m/s 0,15 
MATERIALES 
Carcasa ACERO INOX. AISI 304 Deflectores ACERO INOX. AISI 304 
Cabezales ACERO INOX. AISI 304 Toberas ACERO INOX. AISI 304 
Tubos ACERO INOX. AISI 304 Aislamiento  
CONSTRUCCIÓN 
Presión de diseño atm  Inspección taller -  
Presión de prueba atm  Radiografía -  
Temperatura de diseño ºC  Prueba Hidrostática -  
NOTAS 
 
Nº Rev: Fecha: Revisado por Aprobado Comprobado Firma 






2.3.-CÁLCULOS REFERIDOS AL INTERCAMBIADOR E-101 
 
 
2.3.1.-PROCESO DE DISEÑO 
El proceso de diseño del condensador E-101, puesto que es otro intercambiador de 
calor, consta de los mismos pasos que hemos citado en el equipo anterior, el 
intercambiador de calor E-103: 
 
1. Decidir el tipo de intercambiador, calcular la carga térmica, suponiendo un 
coeficiente de transmisión de calor (el valor más conservador), calcular la LMTD y, con 
esos datos, calcular una estimación preliminar del área. 
 
2. Decidir la distribución de los fluidos por tubos y carcasa. 
 
3. Asignar valores a: 
 a. Diámetro de la carcasa (Dc). 
 b. Longitud del tubo (Lt). 
 c. Diámetro exterior del tubo (Dot). 
 d. Espaciado entre tubos (P). 
 e. Arreglo. 
 f. Espaciado entre deflectores (Lb). 
 g. Corte. 
 
4. Calcular el número de tubos (Nt). 
 
5. Calcular el área disponible (Adisp). 
 
6. Calcular el coeficiente individual (hi) y la pérdida de presión del lado de los tubos 
(ΔPi). 
7. Calcular el coeficiente individual (h0) y la pérdida de presión del lado de la carcasa 
(ΔP0). 
 
8. Calcular el coeficiente global de transmisión de calor (Ucalc). 
 
9. Calcular el área requerida (Areq). 
 
10. Una vez realizados los pasos anteriores, se pueden obtener diferentes resultados: 
a. Que el sobredimensionado este entre el 10 y el 20 % y que la caída de presión del 
lado de la carcasa y del lado de los tubos sea menor del 10%. Si esto ocurre, daremos 
por concluido el diseño, ya que se encuentra en condiciones óptimas para su 
funcionamiento. 
b. Que una o ninguna de las opciones planteadas anteriormente se cumpla. En este caso, 
será necesario volver a modificar todo el diseño empezando por el punto 3, hasta que los 






2.3.2.-ASIGNACIÓN PRELIMINAR DE LA GEOMETRÍA 
El intercambiador elegido para formar parte de la cabeza de la columna de destilación 
de nuestra sección de purificación es un condensador vertical tipo como se muestra en la 
Fig. 13 , puesto que su funcionalidad consiste en condensar vapor, es decir, trabaja con 
sustancias en ebullición en un proceso de subenfriamiento. Pues, su principal 
inconveniente es que no permite una limpieza mecánica obligando a realizar limpiezas 
químicas, hecho que no nos influye puesto que trabajaremos con un fluido refrigerante 
limpio como es el agua. Además, es un intercambiador de placas tubulares fijas porque 
se trabaja con un fluido por carcasa limpio (agua) y a que la LMTD es menor de 50º 
 
         Fig. 13 
 
El modo en que le asigna la TEMA la identificación a nuestro intercambiador es 
mediante la terna de letras AEL, debido a que: 
?Tiene un cabezal estacionario tipo A (carrete). 
?Una carcasa de tipo E (de un paso) 





Por último, destacar que el material de construcción de la carcasa y de los tubos, al igual 
que en el intercambiador de calor E-103, en este caso será también acero inoxidable 
304. 
 
A pesar de elaborar la carcasa y los tubos del mismo material, el criterio a seguir para 
distribuir los fluidos en un intercambiador consiste en la colocación del fluido corrosivo 
en el interior de los tubos, puesto que el deterioro se efectúa sobre una superficie menor 
siendo su renovación más económica. Así se colocan los isobutenos por el interior de 
los tubos y el agua refrigerante por la carcasa. 
 
 
2.3.3.-ESTIMACIÓN PRELIMINAR DEL ÁREA REQUERIDA. 







-OBTENCIÓN DE UTABLAS 
De modo que la Utablas se obtiene de la misma tabla que en el intercambiador E-103 
porque el fluido refrigerante continúa siendo agua. Así de la tabla 9, se extrae que 
Utablas=200 W/m2.K 
 
-CÁLCULO DE LA L.M.T.D. 
La LMTD es la media logarítmica de la fuerza impulsora de las temperaturas, de modo 


























5,291,20 =−  
LMTD=24,5 
 
-OBTENCIÓN DE LA CARGA TÉRMICA QC 
Para la obtención de la carga térmica del proceso fue preciso introducir los datos de las 
corrientes en el simulador Chemcad y realizar la operación de Flash adiabático a 
Ta1 293 K 
Ta2 313 K 
Ti1 333,1 K 





intervalos de temperatura de aproximadamente 1 K, con el fin de obtener el calor total 
correspondiente a dicha temperatura y así poder obtener los calores acumulados a cada 
intervalo, puesto que su suma es la carga térmica buscada. Además esta operación nos 
va a permitir la obtención de la temperatura de condensación y las curvas de saturación 
tanto para la corriente de proceso como para la corriente de agua. 





proceso V(kg/s) L(kg/s) ψ=V/(V+L) Qtotal(MJ/h) Qacum 
293,00 333,1 10,6750 0,0000 1,0000 1,41E+04 0,00 
295,00 331 9,6294 1,0456 0,9021 1,27E+04 0,39 
297,00 329,6 8,5592 2,1158 0,8018 1,13E+04 0,78 
299,00 328,5 7,4764 3,1986 0,7004 9,86E+03 1,18 
301,00 327,7 6,3889 4,2861 0,5985 8,46E+03 1,57 
303,00 327 5,3019 5,3731 0,4967 7,05E+03 1,96 
305,00 326,3 4,2189 6,4561 0,3952 5,64E+03 2,35 
307,00 325,6 3,1422 7,5328 0,2944 4,23E+03 2,74 
309,00 324,8 2,0750 8,6000 0,1944 2,82E+03 3,13 
311,00 323,8 1,0214 9,6536 0,0957 1,41E+03 3,53 
313,00 322,5 0,0000 10,6750 0,0000 0,00E+00 3,92 
          Tabla 18 
 
De donde, en primer lugar, se obtienen las curvas de saturación para cada una de las 
corrientes del intercambiador. Ello se logra realizando la representación de la Tv (K) 
tanto de la corriente de agua como de la corriente de proceso frente al calor acumulado, 









Y, el modo de obtener la carga térmica es a partir del calor total que nos ofrece 
Chemcad a cada temperatura, de modo  que si sacamos el calor que se obtiene en cada 
etapa y los sumamos todos, obtenemos la carga térmica total, tal y como se muestra en 
la Tabla 19: 
 
Tv (K), 
proceso Qtotal(MJ/h) Q(MJ/h) ΔQ(MW) 
333,1 1,41E+04 0,00E+00 0,00E+00 
331 1,27E+04 1,40E+03 3,89E-01 
329,6 1,13E+04 1,40E+03 3,89E-01 
328,5 9,86E+03 1,44E+03 4,00E-01 
327,7 8,46E+03 1,40E+03 3,89E-01 
327 7,05E+03 1,41E+03 3,92E-01 
326,3 5,64E+03 1,41E+03 3,92E-01 
325,6 4,23E+03 1,41E+03 3,92E-01 
324,8 2,82E+03 1,41E+03 3,92E-01 
323,8 1,41E+03 1,41E+03 3,92E-01 
322,5 0,00E+00 1,41E+03 3,92E-01 
 
            Σ=3,9167 
 
         Tabla 19 
 
Siendo, por tanto, QC=3,9167 MW 
 










2.3.4.-ESTIMACIÓN PRELIMINAR DE LOS PARÁMETROS 
DETERMINATIVOS 
Como hemos expresado previamente en el caso del intercambiador de calor E-103, el 
modo de proceder para el diseño de cualquier tipo de intercambiador consiste en un 
proceso iterativo de asignación de los parámetros que se enuncian a continuación en 
función de determinados posibles valores y variando según los criterios previamente 
establecidos, los cuales se encontrarán tabulados. 
Así, los valores finales obtenidos en el diseño del intercambiador E-101 son: 
 
 
2.3.4.1.-Diámetro exterior del tubo. 









Debido a que se usa como fluido refrigerante al agua, la carcasa no presenta problemas 
de limpieza, con lo que el arreglo elegido para el condensador será el triangular, el 
empleado en los intercambiadores de placas fijas, pues su principal inconveniente es el 
de la limpieza. Dentro de la formación triangular, elegimos la triangular de 30º, como se 





2.3.4.3.-Espaciado entre tubos. 
La expresión empleada para el cálculo del espaciado entre tubos en los arreglos 
triangulares es: 
P = 1,25ڄ Dto 
 
Como Dto=0,01905 m, el espaciado toma el siguiente valor: 
P=1,25.0,01905 ? P=0,0238 m 
 
 
2.3.4.4.-Número de pasos, Np. 
El número de pasos de los que consta nuestro intercambiador es de uno, puesto que nos 
permite realizar el objetivo del proceso del modo más sencillo posible. 
 
 
2.3.4.5.-Estimación del número de tubos, Nt. 
La  obtención del número de tubos del intercambiador se realiza a partir de la expresión 







NtLtDto ×××π , el número de tubos se podrá obtener directamente despejándolo 
de dicha expresión: 
Nt=2738,654926 
Pero, el número de tubos del que precisamos es el número de tubos de diseño, que se 
obtiene de la Tabla 1 del Anexo V, que presenta los posibles valores de números de 
tubo de intercambiadores que se construyen en la actualidad. Por ello, ha de escogerse el 
número de la tabla más próximo y superior al obtenido teóricamente. 
 




2.3.4.6.-Diámetro de la carcasa 
El diámetro de la carcasa de nuestro intercambiador tomará el valor que se le asocia en 
la tabla correspondiente, la tabla 1 del Anexo V, donde en función del número de tubos 
de diseño del equipo, se le asocia un diámetro de carcasa. 
Así, obtuvimos: Dc=54 plg., que en el sistema internacional queda: Dc=1,3716 m. 
 
 
2.3.4.7.-Longitud del tubo. 
El valor que finalmente le asignamos a la longitud del tubo del intercambiador para que 
su diseño fuese óptimo es: Lt=16 pies, en el sistema internacional: Lt=4,8768 m. 
 
 
2.3.4.8.- Espesor del tubo. 
De igual modo, el valor último obtenido para el espesor del tubo, correspondiente con 
un diseño óptimo es de: Xw=14BWG, en el sistema internacional: Xw=0,000889 m. 
 
 
2.3.4.9.- Diámetro interior del tubo. 
La obtención del valor del diámetro interior del tubo, una vez se conoce el valor del 
diámetro exterior y el espesor del mismo, es inmediata. Pues la expresión que lo define 
es: 
Dti= Dto - 2·Xw 
Por ello, en función de los valores de Dto y Xw ya expresados, el valor de Dti=0,68 







2.3.4.10.- Distancia entre tubos. 
La distancia establecida entre los tubos del intercambiador se denomina claro ( C ), y se 
obtiene mediante la siguiente expresión: 
C = P - Dot 
Una vez tenemos el valor del espaciado y el diámetro exterior del tubo, es inmediata la 
obtención del claro, siendo el valor obtenido: C=0,0047625 m. 
 
 
2.3.4.11.- Tipo de deflectores. 
De entre los diversos tipos de deflectores, elegimos los segmentados,  puesto que nos 
permiten operar del modo requerido, y son los más sencillos. 
 
 
2.3.4.12.- Espaciado entre deflectores. 
El valor del espaciado entre deflectores se obtiene de la siguiente expresión: 
Lb = 0,45 ·Dc 
Puesto que ya hemos estipulado el valor de la carcasa,  el valor del espaciado entre 
deflectores es: Lb= 0,61722 m. 
 
 
2.3.4.13.- Corte del deflector. 
El corte de los deflectores se obtiene, al igual que el espaciado, a partir de una expresión 
que supone un porcentaje del valor del diámetro de la carcasa: 
Bc=0,25.Dc 
Por ello, el valor obtenido para el corte de deflectores es: Bc=0,3429 
 
 
2.3.4.14.- Número de deflectores. 
La expresión que nos permite obtener el número necesario de deflectores es: 
Nb= Lt/Lb – 1 
Teniendo en cuenta que Lt es la longitud del tubo del intercambiador, y Lb es el 
espaciado entre deflectores, ambos determinados previamente, se obtiene directamente 
que el valor para el número de deflectores es: Nb=6,90≈7 
 
 
2.3.5.-CÁLCULO DEL COEFICIENTE GLOBAL DE 
TRANSMISIÓN DE CALOR 
La expresión que nos permite calcular el valor del coeficiente global de transmisión de 





























h0? Es el coeficiente local del lado de la carcasa, cuyo cálculo se realiza a partir de la 
siguiente estimación: h0=hR 
Rp?Es la resistencia que ofrece la pared, y la suciedad acumulada a ambos lados de la 












Donde además hemos de conocer: 
Ri? Resistencia al ensuciamiento que presenta la corriente de  proceso, que circula por 
el interior del tubo. Se encuentra en la Tabla 3 del Anexo V. 
R0?Resistencia al ensuciamiento que presenta la corriente que circula por la carcasa, el 
agua. Se encuentra en la Tabla 3 del anexo V. 
Con los valores obtenidos de las tablas, que son: 
 
Ri=0,00045 m2.K.s/J y Ro=0,00035 m2.K.s/J  
 
Calculamos Rp=0,000901002 m2.K.s/J 
Es, por tanto, evidente que hemos de proceder previamente al cálculo de los coeficientes 
individuales de transmisión de calor, tanto en el interior como en el exterior del tubo: hi 
y h0 respectivamente. 
 
 
2.3.5.1.- Cálculo del coeficiente de transmisión de calor en el lado de los 
tubos, (hi). 
Como ya hemos expresado anteriormente, la expresión que nos permitirá la obtención 
del coeficiente de transmisión de calor en el interior de los tubos verticales, puesto que 










Con lo cual nos es preciso el cálculo de los coeficientes de transmisión de calor hcf y hsv, 






-Cálculo del coeficiente  hcf: 
Para la obtención de este coeficiente es preciso conocer si el flujo de la corriente de 
proceso por el interior del tubo está dominado por el régimen gravitatorio o por las 
fuerzas de corte. La diferencia entre ambos dominios en el flujo en el interior de tubos 




       Fig. 16 
 
El modo de calcular cómo es el dominio del flujo en el interior de nuestro tubo vertical 









Di ?Diámetro interior del tubo 
g ? Constante gravitacional: g=9,81 m2/s 
ρG ?Densidad del gas 
ρL ?Densidad del líquido 
y ?fracción local de vapor 






Una vez obtengamos el valor de Cgt, hemos de compararlo con los valores que ofrece la 
siguiente clasificación: 
 
? Si Cgt< 0.3 obtendremos régimen de corte, con lo que calcularemos ( hcf)corte. 
 
? Si Cgt> 0.7   el régimen será gravitatorio, teniendo que obtener ( hcf)grav. 
 
? Para 0.3 < Cgt< 0.7 , nos encontramos en una situación intermedia en la que 
hemos de obtener un hcf intermedio a partir de la siguiente expresión: 
hcf=η·( hcf)grav+(1-η)·( hcf)corte, donde η=2,5.Cgt-0,75  
 
Tras haber realizado los cálculos del parámetro Cgt a los intervalos de temperatura de 
aproximadamente 1 K en el rango de temperaturas del MTBE, obtuvimos los resultados 







Tv Cgt Tipo de régimen 
3,33E+02 0,00E+00 de corte 
3,31E+02 7,99E-01 gravitatorio 
329,6 1,19985286 gravitatorio 
328,5 1,57147543 gravitatorio 
327,7 1,96117206 gravitatorio 
327 2,403721 gravitatorio 
326,3 2,94547125 gravitatorio 
325,6 3,67681806 gravitatorio 
324,8 4,82162226 gravitatorio 
323,8 7,26175 gravitatorio 
322,5 0 gravitatorio 
         Tabla 20 
 
Como puede observarse, en la gran mayoría de intervalos de temperatura de la 
operación llevada a cabo en el intercambiador, el dominio del flujo es de tipo 






KR ×× − )3
1(
)(47,1  








ψ )1(4  
Donde: 
V?Caudal másico total (Kg/s) 
Ψ?Fracción de vapor, Ψ= V/(V+L) 
Dti?Diámetro interior del tubo (m) 
µliq?Viscosidad del líquido 













Donde µ viene referido a viscosidades (Pa.s) y d a densidades (kg/m3) 
 
-El procedimiento de cálculo de todas las propiedades implicadas en los cálculos 






Una vez hemos referenciado todos los parámetros precisos para el cálculo del 
coeficiente (hcf) gravitatorio, será posible su cálculo a cada una de las temperaturas 
estudiadas. Dichos valores se recogen en la Tabla 21: 
 
K (W/m.K)   kg/kkmol 
Tv K ReG dg hcf grav 
333,1 0,0000 0 0 0 
331 0,1016 196,870843 1,7979E-05 1428,10594 
329,6 0,1016 404,552685 1,7911E-05 1126,97798 
328,5 0,1015 619,001772 1,786E-05 980,462448 
327,7 0,1015 836,389777 1,7829E-05 888,438939 
327 0,1016 1055,31812 1,7809E-05 823,398442 
326,3 0,1017 1274,51441 1,7801E-05 774,234792 
325,6 0,1018 1491,23223 1,7812E-05 735,55667 
324,8 0,1022 1700,254 1,7861E-05 704,600615 
323,8 0,1028 1891,26351 1,7982E-05 679,813973 
322,5 0,1041 1976,02556 1,8342E-05 665,148594 
 
         Tabla 21 
 
-Cálculo del coeficiente hsv 
Antes de poder calcular el valor del coeficiente hsv es preciso conocer si el régimen de 
flujo en el interior del tubo es laminar, intermedio o turbulento. El modo de averiguarlo 
es mediante la obtención del número adimensional de Reynold y una vez conozcamos 
su valor tenemos las siguientes opciones según sea este: 
 
-Regimen laminar para Re < 2000. 
-Regimen intermedio para 2000 < Re< 8000. 
-Regimen turbulento para Re >8000. 
 
En nuestro caso (Re)G se encuentra en el intervalo de régimen laminar, es decir, nunca 
es mayor de 2000, por lo que para el cálculo del coeficiente de transmisión de calor en 























Los resultados obtenidos al aplicar las expresiones anteriores son los que figuran en la 
Tabla 22: 
 
(K)  W/m2.K W/m2.K 
Tv ReG Gz ht(lam)=hsv 
273 0 0 0 
273 196,870843 2,29093859 14,385349 
273 404,552685 4,64590235 18,1552492
273 619,001772 7,03475441 20,8123944
273 836,389777 9,43513392 22,9299262
273 1055,31812 11,8324806 24,7176715
273 1274,51441 14,2136194 26,2829826
273 1491,23223 16,5620124 27,6905683
273 1700,254 18,8426557 28,995422 
273 1891,26351 20,9991269 30,2460902
273 1976,02556 22,8010026 31,4739137
        Tabla 22 
 
-Cálculo del factor de difusión (Φd) 
El cálculo del factor de difusión también va a depender de si el régimen de flujo en el 
interior del tubo es gravitatorio o de corte, de modo que: 
-Para dominio gravitacional: Φd=0,9. Φdo 
-Para dominio de las fuerzas de corte: Φd=1,2. Φdo 
 
Como ya hemos comprobado anteriormente, el régimen de flujo es gravitacional de 



















A partir de Φdo, para cuya obtención serán necesarias las propiedades de los líquidos y 
los gases a las que se refiere en la expresión anterior, cuyo procedimiento de cálculo 
queda reflejado en el Anexo II. 
Así, para cada una de las temperaturas de trabajo, obtuvimos los valores de Φdo, y en 






Tv (K) Φd0 Φd 
333,1 0,0000 0,0000 
331 11,7734 14,1281 
329,6 20,3146 24,3776 
328,5 29,9016 35,8820 
327,7 48,1293 57,7552 
327 66,2230 79,4676 
326,3 83,1920 99,8305 
325,6 111,5478 133,8574 
324,8 148,3723 178,0467 
323,8 244,0175 126,7422 
322,5 0,0000 0,0000 
       Tabla 23 
 
Una vez hemos obtenido todos los parámetros necesarios para el cálculo del coeficiente 
de transmisión de calor del lado de los tubos, procederemos a su cálculo a cada una de 
las temperaturas de trabajo. Dichos valores quedan reflejados en la Tabla 24: 
 
Tv (K) hsv Φd hcf hi 
333,1 0,0000 0,0000 0 0 
331 14,6450 14,1281 1428,10594 188,845093 
329,6 17,1016 24,3776 1126,97798 327,035837 
328,5 18,7387 35,8820 980,462448 405,375298 
327,7 20,2042 57,7552 888,438939 508,141397 
327 21,7187 79,4676 823,398442 559,699175 
326,3 23,3850 99,8305 774,234792 582,852167 
325,6 25,2500 133,8574 735,55667 604,892032 
324,8 27,3248 178,0467 704,600615 668,83146 
323,8 29,5604 126,7422 679,813973 637,753278 
322,5 31,3117 0,0000 665,148594 68,7196491 




2.3.5.2.- Cálculo del coeficiente de transmisión de calor en el lado de la 
carcasa, (h0). 
Puesto que el fluido que circula por la carcasa es el fluido refrigerante, podemos hacer 





KPR ××× 3,055,036,0  
 
Expresión para cuyo cálculo es precisa la obtención previa de todos los parámetros de 

















?GH20: Es el caudal de agua que entra (Kg/s) 








π 244,3 , con 
todas las unidades a las que hace referencia expresadas en pulgadas, de modo que la 
solución obtenida es en pulgadas. 
 
?µ: Es la viscosidad del agua calculada a cada temperatura (Pa.s) 
 







donde es preciso que todos los parámetros introducidos vayan expresados en pulgadas y 










Siendo Cp, µ, K y Pm propiedades del agua, cuyo cálculo es idéntico para todas las 
temperaturas, con lo que en el Anexo II se muestra el cálculo a una temperatura 
cualesquiera, con el fin de hacer referencia al proceso llevado a cabo para su obtención. 
 
Una vez hemos definido el modo de cálculo de cada uno de los parámetros de los que 
depende el coeficiente de transmisión de calor del fluido refrigerante, ho, procedemos 
con su cálculo a cada una de las temperaturas de trabajo. Los resultados obtenidos 







T agua Re (agua) Pr(agua) hR=h0 
293,00 5480,34237 7,26006315 3285,05408
295,00 5738,0389 6,89676951 3333,74454
297,00 6002,5727 6,55848983 3382,2136 
b299,00 6273,9054 6,24316584 3430,44938
301,00 6551,9917 5,94893345 3478,44026
303,00 6836,7791 5,67410229 3526,17488
305,00 7128,2080 5,41713763 3573,64216
307,00 7426,2125 5,17664436 3620,83126
309,00 7730,7200 4,95135281 3667,7316 
311,00 8041,6515 4,74010611 3714,33288
313,00 8358,9221 4,54184897 3760,62505
        Tabla 25 
 
Una vez hemos obtenido los dos coeficientes de intercambio de calor (h0 y hi), y 
teniendo en cuenta el resto de factores necesarios para la obtención del coeficiente U 
anteriormente calculados, procedimos a su cálculo, el cual se muestra en la Tabla 26: 
 
Tv(K) Q(W) hi ho Uo 
333,1 0 0 3285,05408 0 
331 388888,889 188,845093 3333,74454 142,016827 
329,6 777777,778 327,035837 3382,2136 218,856447 
328,5 1177777,78 405,375298 3430,44938 255,538876 
327,7 1566666,67 508,141397 3478,44026 297,705288 
327 1958333,33 559,699175 3526,17488 316,937983 
326,3 2350000 582,852167 3573,64216 325,399513 
325,6 2741666,67 604,892032 3620,83126 333,272241 
324,8 3133333,33 668,83146 3667,7316 354,2699 
323,8 3525000 637,753278 3714,33288 344,869725 
322,5 3916666,67 68,7196491 3760,62505 58,0828667 
         Tabla 26 
 
 
2.3.6.-ESTIMACIÓN DEL ÁREA REQUERIDA 
El cálculo del área requerida para llevar a cabo la operación de intercambio de calor 









Pero, analíticamente dicha expresión es de muy difícil resolución con lo que el modo de 
proceder es el de dividir el intervalo de temperaturas en el que se mueve el fluido de 
proceso en su enfriamiento en porciones aproximadamente proporcionales con el fin de 


























Realizamos la operación indicada para cada uno de los intervalos de temperatura con los 
que hemos estado trabajando a lo largo de todo el diseño del intercambiador, de modo 
que los resultados obtenidos son los que figuran en la Tabla 27: 
 
Tv Q(W) 1/(Uo.ΔT) Área 
333,1 0,0000 0,0000 0,0000 
331 388888,8889 0,0004 136,9165 
329,6 777777,7778 0,0002 223,1744 
328,5 1177777,7778 0,0002 161,5280 
327,7 1566666,6667 0,0001 128,3289 
327 1958333,3333 0,0001 109,4477 
326,3 2350000,0000 0,0001 99,0660 
325,6 2741666,6667 0,0001 91,7561 
324,8 3133333,3333 0,0001 83,9494 
323,8 3525000,0000 0,0001 79,2022 
322,5 3916666,6667 0,0006 268,0182 
    
  ∑= 690,6937 





2.3.7.-CÁLCULO DEL ÁREA DISPONIBLE 




Teniendo en cuenta que el número de tubos que hemos de emplear es el número de 




2.3.8.-CÁLCULO DE LA PÉRDIDA DE CARGA 
 
 
2.3.8.1.-EN EL LADO DE LOS TUBOS 
El cálculo de la pérdida de presión en el interior de los tubos comprende dos términos, 





interior de los mismos (ΔPt) y la pérdida de presión que sufre en los retornos (ΔPr), de 
modo que: 
ΔPT = ΔPt +ΔPr 
Con lo cual es preciso conocer la expresión de cada uno de los dos términos con el fin 
de poder obtener la caída de presión total. 
 















n? Número de pasos en los tubos 
Dt? Diámetro interior de los tubos 
Lt? Longitud de los tubos 
f? Factor de fricción 
ut? Velocidad del fluido en los tubos 
 
Para poder llevar a cabo los cálculos correspondientes es necesario conocer previamente 
algunos parámetros, como lo son: 
 



























Vu ⋅⋅⋅⋅= πδ  
 
De modo que los resultados obtenidos son: 
ε= 0,000046 
81072,4 ×=f  
ut=0,0278 m/s 
Siendo, por tanto: 
ΔPt=0,800654431 Pa    
 
-Caída de presión en los retornos (ΔPr) 

















De modo que la constante Kn es el factor de fricción y toma el valor de 1,8. La 
velocidad lineal, ya calculada para la obtención de la caída de presión en la sección 
recta, tiene un valor de 0,0278 m/s, y δ se refiere a la densidad del fluido de operación y 
toma el valor de 573,3268549 kg/m3 
Así, el valor final que toma la pérdida de presión en los retornos es: 
ΔPr=0,398098001 Pa 
 
Una vez hemos calculado la pérdida de presión tanto en la sección recta como en los 
retornos, es inmediata la obtención de la pérdida de presión total en el interior de los 
tubos: 
ΔPT = ΔPt +ΔPr=0,800654431+0,398098001=1,198752431Pa 
 
Siendo su valor expresado en el sistema internacional: 
5101834,1 −×=Δ TP  atm. 
 
 
2.3.8.2.-PÉRDIDA DE PRESIÓN EN EL LADO DE LA CARCASA 
















f ? Factor de fricción, se determina gráficamente o interpolando a partir de los datos de 
la Tabla 2 del anexo V interpolando. 
Dc ? Diámetro interior de la carcasa 
De ? Diámetro equivalente del haz de tubos (calculado previamente) 
N? Número de cruces entre deflectores. N = Lt/Lbc 












⋅= πδ  
 
Además, cabe señalar que las propiedades físicas de la corriente de agua empleadas 
donde es pertinente su uso, se han calculado a la temperatura media. 
 











2.3.9.-ESTUDIO DEL SOBREDIMENSIONAMIENTO 
La expresión que nos permite la obtención del parámetro que nos da una idea acerca de 
la desviación de un modelo óptimo en el proceso de diseño es la del 














Pues para la obtención de un buen diseño, como ya hemos expresado, el intercambiador 
ha de estar definido de modo que el sobredimensionamiento debe pertenecer al rango de 











HOJA DE ESPECIFICACIONES 




CLIENTE: Repsol YPF. Lubricantes y especialidades, S.A Solicitud Nº: 002 
PLANTA: C/ Castellana (Madrid) Fecha: Sep. 2008 
SERVICIO DE LA UNIDAD: 
CONDICIONES DE OPERACIÓN 
 TUBOS CARCASA 
Fluido circulante - C. Proceso Agua 
Caudal total kmol/h 689,01 9354,81 
Fase - Gas/Líquido Líquido 
Temperatura entrada ºC 60,12 20 
Temperatura salida ºC 49,50 40 
Presión atm 6,5 6,5 
PROPIEDADES EVALUADAS A LA TEMPERATURA MEDIA 
  LÍQUIDO GAS LÍQUIDO 
Peso Molecular kg/kmol 56,97 18 
Densidad kg/m3 565,13 15,53 992,9 
Capacidad Calorífica J/kmol·K 139632,73 89025,74 75316,71 
Viscosidad Pa·s 0,00013 8,66E-06 0,0008 
Conductividad Térmica W/m·K 0,1016 0,613 
DATOS DE DISEÑO 
Calor intercambiado MW 3,9167 
LMTD ºC 24,50 
Área requerida m2 690,69 
Coeficiente de transmisión W/m2·K 225 
Área disponible  m2 835,02 
TEMA - AEL 
Deflectores - Segmentados 
Nº deflectores - 7 
Longitud deflectores m 0,62 
Corte % 25 
Sobredimensionado % 20,89 
 
DISEÑO TUBOS DISEÑO CARCASA 
Nº Tubos - 2861 Disposición - Vertical 
Diámetro exterior pulgadas 3/4 Diámetro carcasa pulgadas 54 
Diámetro interior pulgadas 0,68 Diámetro haz de tubos pulgadas 52,53 
Espesor BWG 20 Espesor m  
Espaciado pulgadas 0,94 Longitud pies 16 
Claro pulgadas 0,19    
Resistencia ensuciamiento m2·K/W 0,00045 Resistencia de ensuciamiento m
2·K/W 0,00035 
Pérdida de carga atm 0,000 Pérdida de carga atm 0,007 
Velocidad m/s 0,028 Velocidad m/s 0,071 
MATERIALES 
Carcasa ACERO INOX. AISI 304 Deflectores ACERO INOX. AISI 304 
Cabezales ACERO INOX. AISI 304 Toberas ACERO INOX. AISI 304 
Tubos ACERO INOX. AISI 304 Aislamiento  
CONSTRUCCIÓN 
Presión de diseño atm  Inspección taller -  
Presión de prueba atm  Radiografía -  
Temperatura de diseño ºC  Prueba Hidrostática -  
NOTAS 
 
Nº Rev: Fecha: Revisado por Aprobado Comprobado Firma 





2.4.-CÁLCULOS REFERIDOS AL VAPORIZADOR E-102 
 
 
2.4.1.- DISEÑO BÁSICO DEL INTERCAMBIADOR 
En primer lugar, hemos de tener en cuenta que existen muy diversos tipos de 
vaporizadores, con lo cual, el modo de proceder para su selección va a ser a partir del 
siguiente esquema, representado en la Fig. 17 que nos muestra qué tipo de vaporizador 





Como el fluido de trabajo del vaporizador es una corriente de MTBE prácticamente 
puro, cabe decir que no se considerará un fluido sucio, ni muy viscoso, con lo que en 






Una breve descripción de cada uno de ellos puede ayudarnos a la hora de escoger 
previamente dicho elemento de nuestra instalación: 
 
TERMOSIFÓN HORIZONTAL 
Ofrece un amplio área de intercambio, pero suele ser caro puesto que la configuración 
más habitual son las carcasas tipo G, H o J, que requieren de instalación de tuberías y 
superestructuras más complejas. No es muy sensible a fluctuaciones de velocidad y a 
cambios de proceso. Es en ello, un tipo de intercambiador similar a los vaporizadores 
internos y Kettle. Posee además baja velocidad de ensuciamiento y, por poseer 







Tiene menor área de intercambio que el horizontal, siendo además el más barato de los 
termosifones. No es recomendado para elevadas fluctuaciones en el proceso.  




Es un vaporizador que presenta una amplia área de intercambio de calor, aún 
presentando un coste intermedio. Su proceso de operación es estable, pues se muestra 
insensible a grandes cambios de caudales y condiciones de proceso. Se ensucia 
fácilmente, con lo que no es recomendado para fluidos sucios. 
 
VAPORIZADOR INTERNO 
Es ineficiente para equipos que presentan grandes DT. Pero, es el más barato, y al igual 
que los Kettle es muy estable frente a variaciones en el proceso. Además presenta la 
ventaja de ser menos sucio que los Kettle. 
 
Finalmente, tras considerarlo, nuestra selección ha sido un rehervidor tipo Kettle, puesto 
que en este equipo el fluido refrigerante circula por la carcasa, al igual que en nuestro 
caso. Presenta además una carcasa de diámetro aumentado para facilitar la separación 
del vapor, cosa que el vaporizador interno no presenta, pues la longitud del haz de tubos 
de éste último está limitado por el diámetro de la columna. 
 
 
2.4.2.-SELECCIÓN DEL FLUIDO REFRIGERANTE 
La  temperatura a la que se desarrolla el proceso de vaporización es superior a los 
100ºC, con lo que no nos será útil el agua como fluido calefactor. En consecuencia, se 
procede al desarrollo de la operación empleando un aceite térmico Dowtherm, que 
presenta como característica principal que la temperatura de obtención del mismo es de 
170ºC. Es además destacable que en el proceso la temperatura mínima alcanzable por el 
mismo es de 150ºC, con lo que será útil su empleo. 
 
 





Como ya hemos mencionado anteriormente se trata de un rehervidor tipo Kettle, hecho 
que impone que la vaporización suceda en el exterior del haz de tubos mientras que el 












2.4.4.- CÁLCULO DE LA TEMPERATURA DE CONDENSACION Y 
CURVA DE SATURACION 
El modo de proceder con el cálculo de la temperatura de condensación y la curva de 
saturación es en principio el mismo que en el anterior intercambiador, usando la 
operación de Flash adiabático en el simulador Chemcad y obteniendo a intervalos de 
temperatura de aproximadamente 1 K el calor total correspondiente a dicha temperatura 
y así poder obtener los calores acumulados a cada intervalo, puesto que su suma sería la 
carga térmica buscada. Pero, si observamos los datos de la corriente de proceso a la 
entrada y a la salida del equipo: 
T1 (MTBE)= 124,48 K y T2 (MTBE)=125,63 K 
Donde podemos apreciar que la variación de temperatura de la corriente es inferior a los 
cinco grados, con lo que se puede considerar como una corriente de fluido puro. Por 
ello, los cálculos que se deben realizar en referencia a dicha corriente, se pueden 
aproximar a los de una corriente de fluido puro. 
 
 




Los datos a tener en cuenta referidos a la operación de condensación de la corriente de 
MTBE prácticamente puro son los resumidos en la  Tabla 28: 
 
P 6,7 atm 
L 504,4263 Kmol/h 
V 359,139 Kmol/h 
B 145,2872 Kmol/h 
T1(MTBE) 124,48 ºC 
T2(MTBE) 125,63 ºC 
T1(Dowtherm) 170 ºC 
T2(Dowtherm) 150 ºC 
       Tabla 28 
 
Siendo: 
P? Presión en el fondo de la columna de destilación 





V? Caudal de vapor de salida del vaporizador, siendo además el caudal que se 
devuelve a la columna de destilación 
B? Caudal de fondo, es la corriente de líquido no vaporizada en el rehervidor o 
vaporizador. 
Además, expresar que el subíndice 1 se refiere a parámetros de entrada al vaporizador, 




Como hemos expresado previamente, la corriente de entrada al vaporizador puede 
considerarse como una corriente de un fluido prácticamente puro, con lo que la 
expresión para la obtención de la carga térmica de la misma se simplifica de modo que: 
QC=λvap· V 
Donde: 
λvap ? Es el calor latente de vaporización del MTBE, cuyo procedimiento de cálculo se 
encuentra en el Anexo II. 
 
Una vez obtenemos dicha propiedad, el cálculo de la carga térmica de ésta corriente es 
inmediato: 




Para la obtención de la media logarítmica de las temperaturas de las corrientes 
participantes en el proceso desarrollado en el rehervidor es preciso destacar que el 
sentido de flujo de la corriente de proceso y el fluido calefactor es a contracorriente. Por 
ello, para calcular la fuerza impulsora a la entrada y a la salida del mismo, ΔT1 y ΔT2 
respectivamente, hemos de aplicar: 
ΔT1=T2(Dowtherm)-T1(MTBE)=25,52ºC 
ΔT2=T2(MTBE)-T1(Dowtherm)=44,37ºC 















La obtención del coeficiente de transmisión de calor supuesto para el proceso 
desarrollado es preciso consultar la tabla anteriormente citada en el diseño del 
intercambiador E-101. De modo que, el valor escogido en nuestro caso es de: 
Utablas =164,7523084  W/m2.K puesto que es el valor más conservador que cumple con 








Como ya hemos expresado en casos anteriores, la expresión para el cálculo del área 












2.4.6.-ASIGNACIÓN DE LOS PARÁMETROS GEOMÉTRICOS 
La asignación de los parámetros geométricos que se citan a continuación tiene como 
objeto el del cálculo del calor disponible con el fin de poder evaluar el 
sobredimensionamiento del diseño del equipo. Dicho proceso llevado a cabo es un 













El valor de Dit obtenido aplicando la siguiente expresión: 
Dit = Dot - 2·Xw 
 
Siendo inmediata por tanto su obtención: 




Debido a que la disposición del vaporizador Kettle escogido es en forma de U, el 







Este cálculo se realiza a partir de la expresión: 
A=
Np
NtLtDto ×××π  
 
Donde A es el valor del área estimada calculada previamente. 
El resultado obtenido despejando el número de tubos directamente de la expresión 
anterior es Nt=1800,00005 tubos. 
Pero, obviamente no se construyen intercambiadores con cualquier número de tubos 
obtenidos en los cálculos. Por ello, el modo de proceder es acudir a unas tablas donde se 
expresa el número de tubos de diseño empleados en la construcción de 
intercambiadores, que figuran en la Tabla 1 del Anexo V. Elegiremos pues, el número 
de tubos superior al obtenido en los cálculos que más se aproxime al obtenido, así: 
Nt DISEÑO=1882 tubos 
 
Una vez conocido el número de tubos de diseño podemos definir el valor del diámetro 





El valor del diámetro de la carcasa estipulado en la Tabla 1 del Anexo V. Para el 










Al igual que en los dos anteriores intercambiadores, elegiremos el arreglo triangular. 
Ello es debido a que es el tipo de arreglo más simple, presentando como principal 











P = 1,25. Dto 
Siendo por tanto inmediata su obtención, de modo que: 




El valor del claro entre tubos para arreglos triangulares se obtiene de: 
C = P – Dto 
Siendo inmediata su obtención: 




Como consecuencia de ser el tipo de deflectores más simples, y puesto que cumplen con 




El espaciado entre éste tipo de deflectores supone un 45% del diámetro de la carcasa de 
modo que: 




El valor del corte del deflector es del 25% del diámetro de la carcasa. No efectuamos su 




El valor del número de deflectores se calcula mediante la siguiente expresión: 
Nb= Lt/Lb –1 




2.4.7.-OBTENCIÓN DEL ÁREA REAL 
El área real de intercambio de calor se obtiene a partir de los parámetros estimados 













2.4.8.-OBTENCIÓN DEL CALOR DISPONIBLE 
La obtención del calor disponible es el objetivo en cuestión para poder efectuar el 
diseño óptimo del intercambiador, y consiste fundamentalmente en la resolución de la 
siguiente expresión: 
ArealqeQdisponibl b ⋅=  
 
Viniendo expresados qb en W/m2 y el área real obviamente, en m2. 
 
Pero, la complejidad de la situación la expresa el cálculo de qb, siendo preciso un 
proceso iterativo a partir de un coeficiente de transmisión de calor de ebullición 
nucleada que deberá coincidir con dicho coeficiente calculado de modo analítico. El 
cálculo analítico de dicho coeficiente hnb se expresa en el siguiente apartado, y las 
conclusiones obtenidas se especificarán más adelante. 
 
 
2.4.9.- CÁLCULO DEL COEFICIENTE DE TRANSMISION DE 
CALOR EN EBULLICION NUCLEADA, hnb: 
La obtención del coeficiente en cuestión comprende la obtención de los dos términos 
que lo componen, como lo son el coeficiente de ebullición nucleada a una presión 







La obtención de éste coeficiente viene referida a las propiedades del Dowtherm, puesto 
que es un coeficiente que viene referenciado para el interior de los tubos. La expresión 
que rige su cálculo es: 
)(7,0_ rbrefnb PFqAh ××= ∗
 
Donde: 
A*?Es un término, para cuyo cálculo se requiere de la expresión: A*= 0,00658·Pm0,69, 
donde además ha de tenerse en cuenta que Pm es la presión media de la corriente de 





F(Pr)? Es el factor de corrección de presión, y viene definido por: F(Pr)=1,8·Prm0,7, 
donde Prm es la presión reducida media de la corriente de MTBE, calculada en el Anexo 
II de propiedades. 
qb?Para la obtención de éste término de la expresión será preciso emplear la siguiente 
expresión: 




A* y F(Pr) son los mismos términos que acabamos de definir. 
ΔT=Tw-Tf, donde: 
 Tf?Es la temperatura media en la carcasa 









Por ello, para la obtención de dicho coeficiente hnb_ref es preciso previamente el cálculo 
de: 
 

































Se ha de destacar que todas las propiedades físicas a las que se hace referencia en la 
serie de expresiones anteriores, como conductividad térmica (K), peso molecular (Pm), 
viscosidad (µ), capacidad calorífica (Cp), etcétera, vienen referidas al fluido que circula 
por el interior de los tubos, el aceite térmico Dowtherm, y figuran detallados en Anexo 
II. 














      Tabla 29 
 
 
2º.-CÁLCULO DE LAS TEMPERATURAS Tm_tubos, Tm_carcasa, Tw, Tf, ΔT. 
El cálculo de la temperatura media en carcasa y tubos consiste en la simple obtención de 





_ 12 ==−=  
KCMTBETMTBETcarcasaTm 055,398º055,125
2








⋅+⋅= =403,68 K 
Tf=Tm_carcasa=398,055 K 
 
ΔT= Tw-Tf = 5,63 K 
 
3º.-OBTENCIÓN DEL FACTOR F(Pr) 
 Puesto que Prm= 0,195, el valor del factor de corrección de presión es: 
F(Pr)=1,8·Prm0,7=1,363 
 
4º.-OBTENCIÓN DEL TÉRMINO A* 
Puesto que el Pm= 3478,94 kPa, el valor del término en cuestión es: 
A*= 0,00658·Pm0,69= 1,8273  
 
5º.-OBTENCIÓN DE qb 
Teniendo en cuenta la expresión que lo define 3,33,3 )((Pr))*( TFAqb Δ⋅⋅=  y puesto que 
ya hemos efectuado el cálculo de todos los términos que lo componen, su obtención es 
inmediata: 
qb=6584,04 W/m2 
Una vez hemos obtenido todos los parámetros de los que se precisa, podemos proceder 
con el cálculo del coeficiente hnb_ref: 


















Gr ?Número de Grashoff, definido por:  Gr= 2
23 81,9
μ
β TdD liqto Δ××××
  





β : Coeficiente de dilatación, cuyo cálculo viene detallado a continuación. 
 
Cabe señalar previamente que todas las propiedades implicadas en las expresiones que 
acabamos de citar, vienen referidas al compuesto MTBE, y quedan detalladas en el 
Anexo II. 
 
 -CÁLCULO DEL COEFICIENTE DE DILATACIÓN β 








Pero, puede apreciarse que es una ecuación demasiado compleja como para resolverla 
analíticamente conforme se ha definido. Por ello, se realiza una aproximación de dicha 







Pues, al expresarla de dicho modo, si calculamos la densidad del líquido (MTBE), a una 
serie de temperaturas dentro de las del rango de trabajo, y representamos gráficamente: 
-En el eje de las ordenadas: El valor del   
Lδ
1ln  a cada temperatura. 
-En el eje de las abscisas: Las temperaturas T, a las que se han realizado los cálculos 
anteriores. 
Si tomamos como rango de temperaturas, de los 50 a los 200 ºC, los resultados 


















      Tabla 30 
 
 
Quedando la representación de los datos obtenidos tal como se muestra en la Fig. 18: 
 
 
           Fig.18 
  
Y, de la representación podemos extraer la expresión de la ecuación polinómica de 
segundo orden a la que se pueden aproximar los valores obtenidos: 
y = 10-5 x2 - 0,0066x - 5,6586 




)1ln(δ  , teniendo en 
cuenta que x=T e y=
Lδ










dy 0,00002x – 0,0066 
Donde además hemos de considerar que el valor de la variable x se corresponderá con el 
valor de la temperatura media del MTBE. Así x=Tm_carcasa=398,055 K, de modo que 
el valor final de la constante térmica es: 
β=0,0093 
 
Una vez hemos calculado dicho parámetro, puesto que el resto de variables de las que se 
precisa, son propiedades del MTBE ya referenciadas, podemos proceder con el cálculo 
de los números adimensionales pertinentes y, en última instancia, del coeficiente de 




De modo que: 
hnc= 3,53X102 W/m2.K 
Si recordamos que pretendíamos obtener el coeficiente de transmisión de calor en 
ebullición nucleada, cuya expresión era: hnb=hnb_ref+hnc 
 
Obtenemos pues: 
hnb=1173,28+3,53X102= 1526 W/m2.K 
 
Llegados a éste punto, estamos en condiciones de poder calcular el calor disponible. 
Con el fin de dotar de mayor claridad al proceso iterativo expuesto, se muestran los 
parámetros clave para su cálculo en la tabla resumen que se muestra a continuación 
(Tabla 31): 
  
hnb_sup Tw ΔT q(W/m2) hnb_ref hnc hnb_calc 
1526 403,68 5,63 6584,04 1173,28 352,83 1526 
          Tabla 31 




2.4.10.- CALCULO DEL SOBREDIMENSIONAMIENTO. 
Una vez calculado obtenidos los valores correspondientes al calor disponible y al calor 
requerido, se procedes a la obtención del parámetro clave de todo diseño de equipos, el 




Qreq - Qdisp ×  
 
Cabe señalar que, para que el diseño del intercambiador sea óptimo, el 
sobredimensionamiento debe estar comprendido entre el 10 y el 20 %. Por ello, hemos 





equipo según determinados criterios y dentro de los rangos estipulados, como ya hemos 
señalado en el diseño de los intercambiadores anteriores. Tras realizar dicho proceso, 
obtuvimos un sobredimensionado del 22,603 %, considerado como válido por no 
alejarse notablemente del rango estipulado.  
% Sobredimensionado = 22,603 
 
 
2.4.11.- CALCULO DE LA PÉRDIDA DE CARGA. 
El cálculo de la perdida de carga en el vaporizador es idéntico al del condensador, ya 
desarrollado previamente. Y, consiste en el cálculo de la pérdida de carga tanto en el 
lado de los tubos como en el de la carcasa. 
 
 
2.4.11.1.-PÉRDIDA DE CARGA EN EL LADO DE LOS TUBOS. 
La pérdida de carga en el lado de los tubos es la suma de dos contribuciones: la caída de 
presión en los tramos rectos y la caída de presión en los cabezales de retorno debido al 
cambio de dirección:  
ΔPTot= ΔPt+ ΔPr 
 
Donde: 











LnfPaP ⋅⋅⋅⋅=Δ δ  
 
Donde: 
n? Número de pasos en los tubos 
Dt? Diámetro interior de los tubos 
Lt? Longitud de los tubos 
f? Factor de fricción 
ut? Velocidad del fluido en los tubos 
 












Donde Kn = 1,8 (factor de fricción). 
Los parámetros necesarios para realizar los cálculos anteriores se obtienen igual que en 










De modo que la obtención de cada uno de los términos de la caída de presión en el lado 
de los tubos y, en consecuencia, el cálculo de la misma, resulta inmediato: 
ΔPt = 53010,43338 atm. 
ΔPr= 12538,91835 atm. 
 
ΔPT_tubos= 65549,35174 atm. 
 
 
2.4.11.2.-CÁLCULO DE LA PÉRDIDA DE CARGA EN EL LADO DE 
LA CARCASA 
La caída de presión en el lado de la carcasa también se obtiene de forma identica a la 
















N?Número de cruces entre deflectores = Lt/Lbc 
Dc? Diámetro interior de la carcasa 
De? Diámetro equivalente del haz de tubos 
f? Factor de fricción, se determina gráficamente o interpolando a partir de la Tabla 2 
del Anexo V. 











⋅= πδ  
 
Cabe destacar que las propiedades empleadas se han calculado atendiendo al método 
descrito en el Anexo II. 
 
Siendo los resultados obtenidos: 
f=0,4583  y  uc=0,00029 m/s 
 
De modo que el cálculo de la pérdida de carga en el lado de la carcasa es inmediato: 
ΔPc=0,02258 Pa =2,2296×10 -7 atm.   
 
 







HOJA DE ESPECIFICACIONES 




CLIENTE: Repsol YPF. Lubricantes y especialidades, S.A.  Solicitud Nº: 003 
PLANTA: C/ Castellana (Madrid) Fecha: Sep. 2008 
SERVICIO DE LA UNIDAD: 
CONDICIONES DE OPERACIÓN 
 TUBOS CARCASA 
Fluido circulante - Dowterm C. proceso 
Caudal total kmol/h 1273,20 504,43 
Fase - Líquido Líquido/Gas 
Temperatura entrada ºC 170 124,48 
Temperatura salida ºC 150 125,63 
Presión atm 1 6,7 
PROPIEDADES EVALUADAS A LA TEMPERATURA MEDIA 
Peso Molecular kg/kmol 166 86,46676 
GAS LÍQUIDO Densidad kg/m3 5,69419299 21,4371063 618,458758 
Capacidad Calorífica J/kmol·K 325804,563 223063,77 
Viscosidad Pa·s 0,0005285 0,00014394 
Conductividad Térmica W/m·K 0,1162982 0,0960 
DATOS DE DISEÑO 
Calor intercambiado MW 2,30 
LMTD ºC 34,08 
Coeficiente de transmisión W/m2·K 112,60 
Área disponible  m2 429,1 
TEMA - AKU 
Deflectores - Segmentados 
Nº deflectores - 20 
Longitud deflectores m 0,42 
Corte % 25 
Sobredimensionado % 22,60 
 
DISEÑO TUBOS DISEÑO CARCASA 
Nº Tubos - 1882 Disposición -  
Diámetro exterior pulgadas 5/8 Diámetro carcasa pulgadas 37 
Diámetro interior pulgadas 0,47 Diámetro haz de tubos pulgadas 35,74 
Espesor BWG 14 Espesor m  
Espaciado pulgadas 0,78 Longitud pies 30 
Claro pulgadas 0,16    
Resistencia ensuciamiento m2·K/W 0,0007 Resistencia de ensuciamiento m
2·K/W 0,00045 
Coeficiente de transmisión  W/m2·K 292,76 Coeficiente de transmisión W/m2·K 357,95 
Pérdida de carga atm 0,6 Pérdida de carga atm 0,000 
MATERIALES 
Carcasa ACERO INOX. AISI 304 Deflectores ACERO INOX. AISI 304 
Cabezales ACERO INOX. AISI 304 Toberas ACERO INOX. AISI 304 
Tubos ACERO INOX. AISI 304 Aislamiento  
CONSTRUCCIÓN 
Presión de diseño atm  Inspección taller -  
Presión de prueba atm  Radiografía -  
Temperatura de diseño ºC  Prueba Hidrostática -  
NOTAS 
 
Nº Rev: Fecha: Revisado por Aprobado Comprobado Firma 






2.5.-CÁLCULOS DE LA COLUMNA DE EXTRACCIÓN (T-101) 
 
 
2.5.1.-DISEÑO BÁSICO DE LA COLUMNA 
A la hora de llevar a cabo el diseño básico de la columna de extracción, hemos de tener 
en cuenta que el objetivo de éste equipo es el de recuperar la mayor parte del metanol 
que sale por la cabeza del equipo de destilación, para su posterior aprovechamiento. 
Dicha separación consiste en la puesta de la corriente de isobutenos, producto del 
condensador de la cabeza de la columna de destilación, en contacto a contracorriente 
con una corriente de agua. El objetivo es obtener en la cabeza de la columna de 
extracción una corriente de isobutenos con metanol en concentraciones inferiores a la 
diezmilésima (10-4). Para ello, ha de cumplirse que como producto de la columna se 
obtenga una corriente de concentración en metanol de aproximadamente el 5%. 
 
Las condiciones de operación se resumen a continuación, donde hemos de expresar las 
condiciones de las diversas corrientes implicadas en el proceso: 
 
-La corriente de isobutenos y metanol de entrada a la columna de extracción, cuyas 
propiedades se resumen en la Tabla 5.1: 
 
Corriente Metanol+isobutenos
P (atm) 6,5 




 Fracción vapor 
Fracción 
líquido 
Propylene 0.00000 0.05594 
Propane 0.00000 0.01061 
I-Butane 0.00000 0.00576 
I-Butene 0.00000 0.01742 
1-Butene 0.00000 0.45028 
1,3-Butadiene 0.00000 0.08830 
N-Butane 0.00000 0.21237 
Trans-2-
Butene 0.00000 0.04415 
Cis-2-Butene 0.00000 0.03681 
N-Pentane 0.00000 0.00060 
Methanol 0.00000 0.03888 
MTBE 0.00000 0.03886 





-La corriente de agua puesta a contracorriente con la citada previamente, se caracteriza 
por lo expresado en la Tabla 5.2 que se muestra a continuación: 
 
Corriente Agua 
P (atm) 6,5 
Temp. (K) 313 
Caudal (Kmol/h) 325 
        Tabla 5.2 
 
Las condiciones de operación precisas para llevar a cabo la operación con las 
características previas impuestas, implican la obtención del número de etapas de 
equilibrio precisas para tal fin. Y, el estudio de este equipo, lo llevamos a cabo mediante 
su simulación en el ya citado simulador de procesos Chemcad, siendo un dato necesario 
dicho número de etapas para obtener las características de las corrientes de salida del 
equipo. Por ello es que el modo de proceder consiste en introducir por método de 
ensayo y error distintos valores de etapas de equilibrio, hasta la obtención de unas 
condiciones que nos permitan realizar el proceso requerido. Tras varios ensayos, 
obtuvimos que con un total de cinco etapas de equilibrio, las características de las 
corrientes de salida de la columna son: 
-Las características de la corriente de isobutenos obtenida por cabeza de la columna de 
extracción se encuentran resumidas en la Tabla 5.3: 
 
Corriente Isobutenos 
P (atm) 6,5 
Temp. (K) 318,83 





















Como puede observarse, la concentración de metanol es inferior a 10-4, requisito 
impuesto inicialmente. 
 
-Y, por el fondo de la columna se obtiene una corriente de agua de tratamiento, 
caracterizada por las características que se expresan en la Tabla 5.4: 
 
Corriente Agua a tratamiento
P (atm) 13 



















       Tabla 5.4 
 
2.5.2.-ELECCIÓN DEL TIPO DE COLUMNA 
Para la selección entre una columna de empaque o una de platos han de tenerse en 
cuenta una serie de factores. Así, hemos de tener en cuenta, que aunque la columna de 
empaque pueda ser más económica, es válida sólo en el caso de que trabajemos con 
columnas de no muy grandes diámetros y con flujos de líquido no muy bajos. Además, 
es menos preciso el cálculo de la altura equivalente de los platos precisos para obtener 
una separación determinada. Pero, por otro lado, para líquidos corrosivos como es 
nuestro caso, usualmente es más económica una columna empacada antes que su 
equivalente de platos y, además la caída de presión por etapa de equilibrio (HETP) 
puede ser más baja para una columna empacada que para una columna de platos; y los 
empaques deben considerarse para columnas al vacío o columnas con presiones 






Por ello, la columna seleccionada para desarrollar el proceso de separación del metanol 
de la corriente de isobutenos, será una columna de extracción líquido-líquido de 
empaque. Además, la puesta en contacto de la corriente de proceso con el agua de 
extracción es a contracorriente, por diferencia de presión. 
El proceso de diseño de una columna empacada consta de las siguientes etapas: 
 
1.- Selección del tipo y tamaño de empaque. 
 
2.- Determinación de la altura de la columna para la separación especificada. 
 
3.- Determinar el diámetro de la columna para manipular los flujos de las corrientes 
implicadas en el proceso. 
 
4.- Selección y diseño de los dispositivos internos de la columna, como lo son los 
soportes de empaque, distribuidos de líquido, redistribuidores, etcétera. 
 
 
1.- Los requisitos que ha de presentar un buen tipo de empaque de una columna son: 
- Proporcionar una superficie interfacial grande entre las fases implicadas. La superficie 
del empaque por unidad de volumen de espacio empacado am debe ser grande, pero no 
en el sentido microscópico. 
- El empaque debe permitir el paso de grandes volúmenes de fluido a través de 
pequeñas secciones transversales de la torre, sin recargo o inundación; deben ser bajas 
las caídas de presión. 
- Ser químicamente inerte con respecto a los fluidos que se están procesando. 
- Ser estructuralmente fuerte para permitir el fácil manejo y la instalación. 
- Tener bajo precio. 
-Tener una estructura abierta. 
 
Diversos tipos  y formas de empaques han sido desarrollados con objeto de satisfacer 
los requisitos impuestos. Y, éstos se han dividido en las siguientes tres clases: 
 
?Empaques vaciados o al azar: Estas son piezas discretas de empaques de una forma 
geométrica específica las cuales son vaciadas o colocadas al azar en la columna. Son los 
más comunes en prácticas comerciales. 
 
?Empaques estructurados o arreglados: Estos se hacen en capas de malla de alambre u 
hojas corrugadas, de modo que secciones o partes de estos empaques son colocados 
dentro de la columna. Son menos comerciales, aunque su mercado ha crecido 
considerablemente en la última década. 
 
? Parrillas. Estas también son colocadas sistemáticamente dentro de la columna  
Las aplicaciones de las parrillas están limitadas principalmente a servicios de 
transferencia de calor y lavado y/o donde se requieran altas resistencias a las 
incrustaciones. 
 
Por ser los más sencillos, y en consecuencia los más fabricados, elegimos para el diseño 





Los empaques al azar se arrojan de forma aleatoria en la torre durante la instalación. En 
el pasado se utilizaron materiales fácilmente obtenibles; por ejemplo, piedras rotas, 
grava o pedazos de coque. Pero, aunque estos materiales resultan baratos, no son 
adecuados debido a la pequeña superficie y malas características con respecto al flujo de 
fluidos. 
 
Por ello, actualmente, los principales tipos de relleno son los que se ilustran en la Figura 
5.1.1: 
 
          Fig. 5.1.1 
De entre los cuales, los más usuales son los anillos Rasching, las monturas Berl y los 
anillos Lessig, cuyas ventajas en inconvenientes vienen resumidas a continuación: 
?Anillos Rasching: Son utilizados en las industrias químicas reuniendo baja pérdida de 
presión, buena eficiencia y economía. Como toda línea de rellenos cerámicos Celene, 
los anillos Raschig son fabricados de porcelana química densa y no porosa, y exenta de 
hierro, ofreciendo máxima resistencia al choque térmico. Son observados controles 
dimensionales durante todo el proceso de fabricación, para permitir por muchos años un 





? Los anillos Pall, una variación de los anillos rasching, ofrecen mayor área de 
contacto entre las sustancias de bloqueos, además de menor perdida de presión. Son 
indicados cuando se necesita mayor frenado que las ofrecidas por los anillos rasching. 
? Los anillos Lessing son ideales para cargas de rellenos más pesadas. Debido a su 
diseño especial y su espesor de paredes, permiten soportar grandes esfuerzos. 
 
Por su mayor sencillez y oferta de mejores resultados, para el diseño de nuestra columna 
elegiremos como tipo de relleno a los anillos Rasching. 
 
Ahora bien, otro de los aspectos a tener en cuenta es el material de dichos anillos: 
 
Si tenemos en cuenta los distintos tipos de materiales empleados en la construcción de 
empaques al azar, observamos los siguientes principales tipos: 
 
Metales: Empaques de acero al carbono son usualmente la primera elección para 
servicios con fluidos no corrosivos. Comparados a cerámica y plásticos, estos 
normalmente ofrecen alta capacidad y eficiencia, y un amplio rango de geometrías, y 
son resistentes a la compresión. Para servicios con fluidos corrosivos se recomienda el 
acero inoxidable. 
Cerámica: Los empaques de cerámica han declinado su popularidad. Comparados a los 
plásticos, los empaques de cerámica son rompibles, tienen baja capacidad y no están 
disponibles en muchas de las geometrías populares. Los empaques de cerámica son 
frecuentemente especificados en operaciones donde se pueda aprovechar su alta 
resistencia a los ataques químicos y altas temperaturas como el caso de absorción de 
ácido sulfúrico.  
Plásticos: El polipropileno es barato y es el más popular cuando la temperatura no 
exceda los 250 oF. Otros plásticos se pueden usar para altas temperaturas, pero estos 
tienden a ser más costosos. 
 
Como consecuencia de trabajar con fluidos orgánicos, a temperaturas superiores a 20ºC, 
no es conveniente emplear anillos de plástico. Por otro lado, los anillos de cerámica 
están cada vez más en desuso debido a que son muy frágiles con lo que su montaje es 
muy costoso y lento, además de que desprenden polvillo en el proceso de operación. Por 
ello, para el diseño de nuestra columna escogimos los anillos de metal, de acero 
inoxidable. 
 
No se fabrica cualquier tamaño de empaque. Por ello, es preciso recurrir a Tablas como 
la 5.5, donde se expresa el tamaño nominal del tipo de anillo seleccionado, así como 






















Fp,   m-1 
13 0,5 1 500 417 80 222 
25 1 1 140 207 86 137 
38 1,5 785 130 90 82 




76 3 400 72 95 32 
          Tabla 5.5 
 
Una vez conocidos los valores estipulados para este tipo de anillo, procedemos con su 
selección, basándonos siempre en la elección de las situaciones intermedias, pues se 
pretende obtener el objetivo en cuestión con el mínimo costo. Por ello, el tamaño de 
anillo escogido es: 
 
Tamaño nominal de los anillos: 1,5 pulg. = 38 mm. 
 
 
2.- Determinación de la altura de la columna: 
La altura equivalente  a una etapa de equilibrio, usualmente se denomina altura 
equivalente de un plato teórico (HETP), es la altura de empaque que dará la misma 
separación que una etapa de equilibrio. Ha sido demostrado por Eckert (1975) que en 
destilación la HETP para un tipo y tamaño dado de empaque es esencialmente 
constante, e independiente de las propiedades físicas del sistema; siempre y cuando se 
prevea y  mantenga una buena distribución de liquido, y la caída de presión sea menor a 
17 mm de agua por metro de altura de empaque. Los valores que se expresan en la Tabla 
5.6 expresan la relación del tamaño de los anillos que constituyen el relleno de las 





25 (1 pulg.) 0,4 – 0,5 
38 (1,5  
pulg.) 
0,6 – 075 
50 (2 pulg.) 0,75 – 1,0 
       
       Tabla 5.6 
 
Puesto que habíamos tomado un tamaño de anillos de 1,5 pulgadas el valor de la altura 
equivalente de un plato teórico estará comprendido entre 0,6 y 0,75 m. En el proceso de 
diseño del equipo, elegimos una HETP intermedia, de 0,7 m. 
 
Una vez tenemos la atura equivalente a un plato teórico de nuestra columna de relleno, 






La altura total de una columna se obtiene a partir del sumatorio de la siguiente serie de 
términos que lo componen: 
H = Z + S + T 
 
Donde: 
Z? Altura neta ocupada por las etapas de contacto (m). 
S? Altura de la base (m). 
T? Altura del tope (m). 
 
Además hemos de tener en cuenta que: 
-La altura neta, Z de la columna viene dada por la siguiente expresión:  
HETPEo
NZ ⋅=  
 
Donde: 
N ? Número de etapas teóricas  
Eo ? Eficiencia global de la columna  
HETP ? Altura de plato equivalente teórico 
 
Si tenemos en cuenta que el número de etapas del proceso son cinco, la eficiencia 
característica de las columnas de relleno es del 80 y la altura equivalente de plato 
teórico es de 0,7 metros,  la obtención del parámetro Z es inmediata: 
Z = (5/0,8).0,7 = 4,375 m. 
 
-El valor de la altura de la base, está estipulado y suele ser aproximadamente de: 
S=1,8 m. 
 
-De igual modo, el valor aproximado de la altura del tope es: 
T=0,8 m. 
 




3.- Diámetro de la columna: 
En función del tamaño del empaque seleccionado, existen una serie de tablas que nos 
permiten determinar cuál debe ser el diámetro de la columna requerido. Ello se expresa 
en la Tabla 5.7: 
Diámetro de la 
columna  
Tamaño de empaque a 
usar  
< 0,3 m (1 pie) < 25 mm (1 pulg.). 
0,3 a 0,9 m (1 a 3 pies) 25 a 38 mm (1 a 1,5 pulg.) 
> 0,9 m 50 a 75 mm (2 a 3 pulg.) 
 
        Tabla 5.7 





pulgadas es de 3 pies. Dc= 0,9 m. 
 
 
4.-Selección y disposición de los elementos internos de la columna: 
Los ajustes internos en una columna empacada son más simples que para una columna 
de platos pero deben ser diseñados cuidadosamente para conseguir una buena operación.  
 
Como una regla general, deben especificarse las partes internas estándares desarrolladas 
por los fabricantes de empaques: 
  
Soportes del empaque  
La función de los platos de soporte es llevar el peso del empaque seco, lo cual permite 
una libre circulación de las corrientes del proceso. Pues, un mal diseño de soportes dará 
una alta caída de presión y provocará la inundación local de la columna. Se usan como 
soporte las mallas simples y los platos perforados aunque no permiten el paso óptimo de 
las corrientes. Para incrementar el área de flujo se usan rejillas con espaciados anchos; 
con las capas de empaque de tamaño más grande apiladas en la reja para sostener el 
relleno al azar del tamaño pequeño. 
Cabe señalar, que al igual que los anillos, los soportes de los mismos están disponibles 
en un amplio rango de tamaños y materiales: metales, cerámica y plásticos.  
 
Distribuidores de líquido  
Todos los distribuidores los cuales se basan en el flujo de liquido por gravedad, deben 
ser instalados en la base de la columna, de lo contrario ocurrirá una mala distribución de 
liquido. 
Una tubería perforada para distribución, puede usarse cuando el líquido es alimentado a 
la columna bajo presión y la velocidad de flujo es razonablemente constante. Tanto la 
tubería y los orificios de distribución deben dimensionarse para dar un igual flujo para 
cada elemento.  
 
Redistribuidores de líquido  
Los redistribuidores son usados para recolectar el líquido que ha migrado a las paredes y 
eventualmente redistribuirlo sobre el empaque. Estos igualmente también corrigen una 
mala distribución que puede ocurrir dentro del empaque. 
Un redistribuidor total combina las funciones de soporte de empaque y distribuidor de 
líquido. 
El redistribuidor  tipo “limpiador de pared”, en el cual un anillo recolecta el liquido de 
la pared de la columna y lo re direcciona hacia el centro de la columna, es 
ocasionalmente usado para columnas con diámetros pequeños, menores a 0,6 m. La 
altura máxima de lecho que deberá usarse antes de colocar redistribuidores de líquido 
depende del tipo de empaque y del proceso. Como una guía general, la altura máxima 
del lecho no deberá exceder a 3 tantos el diámetro de la columna para anillos Rasching, 
y 8 a 10 para anillos Pall y monturas Intalox. En columnas de diámetro grande la altura 
del lecho será limitado también por el peso máximo de empaque que puede ser 
soportado por el soporte de empaque y las paredes de la columna; esto será alrededor de 
8 m.  
 





Los empaques de metal y cerámica son normalmente apilados en la columna con líquido 
(agua) en su interior, para conseguir un buen acomodo y prevenir deterioro del 
empaque. La columna es parcialmente llenada con agua y el empaque descargado 
dentro del agua. El nivel del agua debe mantenerse sobre el empaque en todo instante. 
 
Retención de líquido  
Es necesario un estimado de la cantidad de liquido retenido en el empaque durante la 
operación para calcular la carga total soportada por el soporte del empaque. La 
retención de líquido dependerá obviamente del flujo de líquido. Se deberá consultar la 




2.5.3.-DISEÑO MECÁNICO DE LA COLUMNA (T-101) 
Cabe señalar, que al igual que la columna de destilación, la columna de extracción es 
considerada un recipiente a presión, de modo que cabe señalar, la forma  más común de 
dichos recipientes es la cilíndrica, por su más fácil construcción y requerir menores 




Todo recipiente a presión está formado por la envolvente, dispositivos de sujeción o 
apoyo del propio equipo, conexiones por las que entran y salen los fluidos, elementos en 
el interior y accesorios en el exterior del recipiente. Así: 
?Envolvente: 
Es una envoltura metálica que forma propiamente el recipiente. Como ya se ha 
indicado, los aparatos cilíndricos son los más utilizados, y en ellos la envolvente está 
formada, básicamente, por dos elementos: la parte cilíndrica o cubierta (carcasa) y los 
fondos o cabezales. 
-Cubierta: Está formada por una serie de virolas soldadas unas con otras, entendiéndose 
por virola un trozo de tubería o una chapa que convenientemente curvada y soldada 
forma un cilindro sin soldaduras circunferenciales. 
-Cabezales: Los cabezales o fondos son las tapas que cierran la carcasa. Normalmente 
son bombeados, existiendo una gran diversidad de tipos entre ellos. 
Los tipos más usuales son: Semiesféricos, Elípticos, Policéntricos, Cónicos y Planos. 
En nuestro caso, por ser los más simples, vamos a elegir los cabezales elípticos, fondos 
formados por una elipse de revolución con relación de ejes 2:1 tal como se muestra en la 
Fig. 5.1.2 . Este tipo de fondos son, junto con los Policéntricos, los más utilizados para 








       Fig. 5.1.2 
 
? Dispositivos de sujeción o apoyo 
Todo recipiente debe ser soportado, es decir, su carga debe ser transmitida al suelo o a 
alguna estructura que las transmita al suelo; esta misión la cumplen los dispositivos de 
sujeción o apoyo, y en el caso de columnas verticales son los siguientes: 
-Patas: Con este tipo de dispositivo de sujeción el recipiente se apoya en 3 o 4 patas 
soldadas a la cubierta. La sujeción por medio de patas se utiliza en recipientes de altura 
no superior a 5 m y diámetros no superiores a 2.4 m, siempre que los esfuerzos a 
transmitir no sean excesivos. 
-Faldón cilíndrico o cónico: En los recipientes que no pueden ser soportados por patas, 
bien sea por su tamaño o por tener que transmitir esfuerzos grandes, se utilizan los 
faldones cilíndricos, consistentes en un cilindro soldado al fondo, el número de pernos 
deberá ser múltiplo de 4 (4,8,12,20,24) 
-Ménsulas: Es el tipo de apoyo utilizado en recipientes verticales que deben soportarse 
en estructuras portantes, cuando las dimensiones y cargas no son muy grandes, y el 
número de las mismas también  ha de ser múltiplo de 4. 
 
En nuestro caso, al igual que en la columna de destilación, hemos escogido el faldón 
cilíndrico o cónico puesto que se evitan concentraciones de esfuerzos en la envolvente y 
se disminuye la presión transmitida al suelo, 
 
? Conexiones 
Nuestra columna de extracción tendrá dos dispositivos de entrada, el de la corriente de 
agua y el de la corriente de isobutenos y metanol procedente de la columna de 
destilación, ambos dispuestos a contracorriente. Y, en consecuencia, tendrá también dos 
dispositivos de salida, el del agua con el metanol y el de la corriente del resto de los 
isobutenos. 
Cabe señalar que además de para las corrientes implicadas en el proceso desarrollado en 
la columna, son precisas conexiones al exterior para instrumentos tales como 
manómetros, termómetros, indicadores o reguladores de nivel, para válvulas de 
seguridad y para servicios tales como drenaje, venteo, de limpieza, paso de hombre, 
paso de mano, etc. Salvo en casos excepcionales, las conexiones se realizan embridadas, 









Como ya hemos expresado anteriormente, la selección de los materiales son función de 
la temperatura de operación y del tipo de fluido con el que se trabaja. Así, habíamos 
expresado que el material de los anillos rasching empleados es acero inoxidable, puesto 
que se trabaja con fluidos corrosivos a temperaturas superiores a la temperatura 
ambiente. Por el mismo motivo, el material empleado tanto para la carcasa como para 




El cálculo mecánico de un recipiente consiste, básicamente, en la determinación de los 
espesores de las diferentes partes que lo forman, tomando como datos de partida: la 
forma del equipo, sus dimensiones, el material utilizado, las condiciones de presión  
temperatura. 
Así, ha de tenerse en cuenta que la normativa aplicada en éste caso es el más empleado, 
es el código americano ASME, que en su sección VIII, división 1, y sección VIII, 
división 2, indica los métodos de cálculo, así como los requisitos mínimos exigidos a 
los materiales, detalles constructivos y pruebas que deben satisfacer los equipos a 
presión. 
 
Para el cálculo del espesor, resulta imprescindible conocer la presión de diseño (Pmax), 
la cual se daría en caso de explosión del reactor, y se corresponde con: 
Pmáx=1,25.Pop 
Siendo Pop, la presión de operación del proceso. 
 
Para el cálculo de los espesores (t, plg.) se precisa de: 
-El esfuerzo admisible para el material seleccionado 
-La presión de diseño (P, psi) 
-El radio del recipiente (R, pulg.)  
-La eficiencia de la junta (E = 1, soldadura doble radiografiada, E = 0.85 inspeccionada 
visualmente, E = 0.7 no radiografiada) 
-Concesión de corrosión C 
 
La obtención del esfuerzo admisible consiste en la simple observación de la Tabla 3.3, 
en la que teniendo en cuenta el material seleccionado a(acero al carbono, ASME 304) y 








          Tabla 3.3 
 
De donde hemos de interpolar el esfuerzo admisible a la temperatura de trabajo. Si 
tenemos que: 
Tª = -30ºC ? S = 18,7 kPSi/plg2 
Tª = 340ºC ? S = 11,2 kPSi/plg2 
 
Siendo nuestra temperatura de trabajo igual a Tª = 49,5 ºC 
El valor del esfuerzo admisible obtenido es: S= 17088,51 psi/plg.2 
 
-La Presión de diseño 
La presión de diseño es la supuesta presión de operación del equipo objeto de estudio, 
de modo que: 
Pop= 6,5 atm que equivalen a 98,4628 PSI 
 
-Radio del recipiente 
En el diseño hidráulico de éste equipo, llegamos al valor final de diámetro de columna 
Dc=0,9 m. A partir de dicho dato, es inmediata la obtención del valor del radio del 
recipiente: Rc=Dc/2=0,45 m = 17,716  pulgadas. 
 
-Eficiencia de la junta 
La eficiencia de  la junta de soldadura es la relación entre el esfuerzo permisible en la 
soldadura y el esfuerzo permisible para la placa adyacente. Depende no solo del tipo de 
soldadura, sino también del grado de examen radiográfico. 
En nuestro caso, hemos tomado la eficiencia de la junta como soldadura doble 
inspeccionada visualmente, donde E = 0,85. 
 
-Concesión de corrosión  
La concesión de corrosión es el parámetro C, cuyo valor está normalizado de modo que: 
C=0.125 pulgadas. 
 
Para el cálculo del espesor de la cubierta cilíndrica elegida, debido a que se cumple que 











Teniendo en cuenta todos los parámetros obtenidos: 
 
tcubierta cilíndrica= 0,275886849 pulgadas = 0,007007526 mm. 
 
La expresión empleada, en cambio, para el cálculo del espesor de los cabezales 








Puesto que ya hemos obtenido todos los parámetros de los que depende: 











HOJA DE ESPECIFICACIONES 




CLIENTE:   Hustman Inc.                                                                                                                 SOLICITUD Nº:   005 
PLANTA:   Valle de Escombreras (Cartagena)                                                                                 FECHA:   Septiembre 2008 
SERVICIO DE LA UNIDAD: 
CONDICIONES DE 
OPERACIÓN 
Fluido circulante - Corriente de proceso/Agua 
Caudal entrada proceso kmol/h 468,71 
Caudal entrada agua Kmol/h 325,00 
Temperatura entada proceso ºC 49,5 
Temperatura entrada agua ºC 40,0 
Entrada cabeza - Agua 
Entrada fondo - Proceso 
Presión entrada proceso atm 6,50 
Presión entrada agua atm 6,50 
Presión cabeza atm 6,5 
Presión fondo atm 13,0 
Contacto - Contracorriente 
Tipo de columna - Columna de relleno 
 
DISEÑO DEL RELLENO 
HETP m 0,7 
Eficiencia % 80,00 
Tipo de relleno - Anillos Rasching 
Disposición  - azar 
Medida pulgadas 1 ½  
Área superficial m2/m3 130 
Espacio libre % 90 
Peso aproximado kg/m3 785 
Factor de empaque m-1 82 
Material - Acero inox 
Distribuidores - Cada 3 m 
Nº distribuidores - 2 
Sujeción - Rejas 
 
DIMENSIONES COLUMNA 
Diámetro interior cubierta m 0,90 
Altura total columna m 6,975 
Espesor cubierta mm 0,007 
Cabezales - Elípticos 
Espesor cabezal mm 0,003 




Cubierta Acero inox. AISI 304 Toberas Acero inox. AISI 304 
Cabezales Acero inox. AISI 304 Soportes internos Acero inox. AISI 304 
 
CONSTRUCCIÓN 
Presión diseño atm 600 Inspección taller OK 
Presión prueba atm 100 Radiografía 0,85 




Nº rev: Fecha: Revisado por: Comprobado Aprobado 
001 Sep. 2008    
Departamento de 
Ingeniería 

















3.1.-DISTRIBUCIÓN EN PLANTA  
 
 
3.2.-DIAGRAMA DEL PROCESO INDUSTRIAL 
 
 































4.1. COSTE DE EQUIPOS. 
El cálculo del coste de un equipo comprende el cálculo de un coste básico, al que luego 
se le aplican unos factores de corrección (por material y por presión) y un factor de 
actualización al año de compra, factor de corrección CEPCI. 
Cabe señalar, que el valor de todas las constantes precisas para el cálculo del coste de 
cada equipo, así como el valor del factor de corrección CEPCI, se han obtenido del 
documento, (“Analysis, Synthesis and Design of Chemical Processes”, autor: R. 
Turton), referenciado en el Anexo IV del documento. 
 
 
4.2.- CÁLCULO DEL COSTE DE REFERENCIA. 
Generalmente, para dicho cálculo hemos de utilizar la siguiente expresión: 
)( 21
0




Fp? Factor de corrección por presión. 
FBM? Factor de corrección por material. 
B1 y B2? Son constantes características de cada equipo en cuestión. 
Cp? Coste básico del equipo, construido en acero al carbono y a 1 atmósfera. 
Calculado de modo: 
 
Cabe señalar que existen salvedades, por ejemplo, en el cálculo del coste base de 
equipos tales como las columnas de destilación o extracción. Dichas salvedades se 
expresarán en cada caso, exponiendo de dicho modo la alternativa de cálculo. 
 
 
4.2.1.- COSTE BASE DEL EQUIPO. 
El cálculo del coste base (Cp) se realiza teniendo en cuenta que el material de 
construcción es el más habitual, acero al carbono, y que opera en condiciones de presión 
próximas a la atmosférica.  
Se obtiene mediante correlaciones que son función de una propiedad clave del aparato: 
 
2
321 )(logloglog AKAKKC p ⋅+⋅+=  
 
Donde: 
K1, K2 y K3? Son constantes que dependen del equipo, obtenidas de la bibliografía. 
A? Parámetro clave del equipo. En las columnas será el volumen y en los 






4.2.2.- FACTOR DE CORRECCIÓN POR MATERIAL 
La corrección del coste base por efecto del diferente material utilizado en el equipo real 
(FBM), se obtiene a partir de unas tablas, obtenidas de la bibliografía. 
 
4.2.3.- FACTOR DE CORRECCIÓN POR PRESIÓN 
La corrección del coste base por efecto de la diferente presión de trabajo (Fp) se obtiene 
mediante la siguiente fórmula: 
 
( )2321 logloglog PCPCCFp ⋅+⋅+=  
 
 Donde: 
C1, C2 y C3? Son constantes que dependen del equipo obtenidas del libro de R. 
Turton“Analysis, Synthesis and Design of Chemical Processes”. 
P? Presión de operación real del equipo (bar). Para algunos equipos, esta expresión 
puede tomar una forma ligeramente diferente. 
 
Cabe señalar que el valor de las constantes C1, C2 y C3 en condiciones de operación de 
bajas presiones, como es nuestro caso, toman el valor de cero. En consecuencia: 
1;0log == FpFp  
 
 
4.3.-  CÁLCULO DEL FACTOR DE ACTUALIZACIÓN 
Cuando el coste base está referenciado a un año distinto del cual queremos calcularlo, 
pues para su obtención se recurre a tablas con datos referidos a un determinado año, hay 
que obtener un factor de actualización para tener en cuenta el efecto de la inflación. 
 
Existen varios índices de coste para los equipos en la industria química: 
a.- ICE Marshall & Swift. 
b.- Indice CEPCI. 
 
En nuestro caso, emplearemos el índice CEPCI (Índice de Coste de Plantas en 
Ingeniería Química), en el que hemos de transformar el coste base de los equipos, 
referido al año 1996, en un coste más actual, del año 2007. 
 








EQ =  
 
Donde: 
CEQ?Es el coste del equipo actualizado. 
CEQ0?Es el coste del equipo, calculado para el año al cual están referidas las tablas 
consultadas. 





I1?Índice CEPCI del año al cual están referidas las tablas (1996) 
 
 
4.4.- COSTE DE LAS COLUMNAS. 
Para la obtención del coste de las columnas, puede observarse en la bibliografía 
empleada, una serie de expresiones que difieren de las usuales para efectuar el cálculo 
del coste base de dicho equipo. Además se observan diferencias entre el empleo de una 
columna de platos o de relleno, con lo que se ha de diferenciar cada caso. 
 
4.4.1.- COSTE DE LA COLUMNA DE DESTILACIÓN (T-100) 
La columna de destilación es una columna de platos, con lo que la expresión a la que se 
recurre, por tanto, para el cálculo del coste base de dicho equipo es: 
qBMB FFNCpC ⋅⋅⋅=0  
Donde: 
N? Es el número de platos de la columna 
Fq? Es un factor cuyo valor viene tabulado en función del número de platos de la 
columna, como puede observarse en la bibliografía referenciada. 
Cp? Factor de corrección de presión, en este caso calculado: 
207,758,19235 DDCp ⋅+⋅+=  
Donde D es el diámetro de la columna (m) 
 
Los resultados obtenidos para el cálculo del coste base de esta columna figuran en la 
Tabla 4.1: 
 
COLUMNA T-100    
D (m) N    
1,4 21    
Material FBM    
SS 2    
P(atm) Fq    
6,5 1    
I1(96) 381,7    
I2(07) 528,2    
  Cp CBM0=CEQ0 CEQ(dólares) 
  409,8572 17214,0024 23820,89617 
 







4.4.2.- COSTE DE LA COLUMNA DE EXTRACCIÓN (T-101) 
De igual modo, por tratarse este equipo de una columna, para el cálculo del coste 
unitario de la misma, atenderemos a las expresiones referenciadas en la bibliografía, 
para el caso de columnas de relleno. Así, la expresión a emplear es: 
 
BMpBM FCC ⋅=0  
 
Donde: 
FBM? Factor de corrección de material, obtenido en la bibliografía. 
Cp ?Factor de corrección por presión, calculado con la expresión habitual, ya citada: 
2
321 )(logloglog AKAKKC p ⋅+⋅+=  
 
Los resultados obtenidos para el coste básico de éste equipo figuran en la Tabla 4.2: 
 





(m)   
0,9 6,975 4,437303   
Material FBM P(atm)   
304 SS 2,2 6,5   
K1 K2 K3   
2,91772 0,99528 0   
I1(96) 381,7    
I2(07) 528,2    
  Cp CBM0=CEQ0 CEQ(dólares) 
  3645,732 8020,609841 11098,99428 
 





4.5.-COSTE DE LOS INTERCAMBIADORES 
 
4.5.1.-COSTE DE LOS INTERCAMBIADORES E-101 Y E-103 
Para el cálculo del coste de los equipos de intercambio de calor sí que se emplean las 
ecuaciones genéricas destinadas a dicho fin. Como consecuencia de que el 
intercambiador sin cambio de fase (E-103) y el condensador de la cabeza de la columna 
de destilación (E-101) son intercambiadores de tubos fijos, se les aplicarán las mismas 
constantes para la obtención de sus costes. Por ello, los cálculos de ambos 






INTERCAMBIADORES E-101,E-103   
K1 K2 K3 B1 B2   
3,2138 0,2688 0,07961 1,8 1,5   
C1 C2 C3     
0 0 0     
Material FBM      
SS 3      
I1(96) 381,7      
I2(07) 528,2      
Área intercambio, m2 (E-101) 835,02    
Área intercambio, m2 (E-103) 113    
P, bar (E-101) 6,7    
P, bar (E-103) 6,5    
Fp(E-101) 1    
Fp(E-103) 1    
    Cp CEQ0 CEQ(dólares)
   E-101 47723,0257 300655,0617 416049,2627
   E-103 12625,0781 79537,99179 110065,4107
 






4.3.2.-COSTE DEL INTERCAMBIADOR E-102 
El intercambiador E-102 es un rehervidor tipo Kettle, con lo que las constantes que lo 
definen son distintas a las de los dos anteriores tipos de intercambiadores. Por ello, los 







INTERCAMBIADOR E-102  
K1 K2 K3 B1 B2  
3,5638 0,1906 0,1107 1,8 1,5  
C1 C2 C3    
0 0 0    
Material FBM     
SS 3     
I1(96) 381,7     
I2(07) 528,2     
Área intercambio 
(m2) 429,1    
P (bar) 6,5    
Fp 1    
   Cp Ceq0 Ceq(dólares) 
   68038,8531 428644,775 593162,6146 
 






4.6.- COSTE TOTAL DE LA PLANTA 
Para la obtención del presupuesto total de la sección de purificación de MTBE diseñada, 
hemos de tener en cuenta los costes individuales de los cinco equipos que la componen, 
calculados previamente. En nuestro caso hemos elegido como método de cálculo el 











CT? Es el coste total de la planta. 
Cpi? Coste estimado de cada uno de los equipos principales de la planta. 
n? Número total de equipos. 
FLang? Factor de Lang, obtenido de la bibliografía, siendo su valor 1,18. 
  







COSTE TOTAL  
Cp1 
(dólares) 23820,89  
Cp2 
(dólares) 11098,9943  
Cp3 
(dólares) 416049,263  
Cp4 
(dólares) 110065,411  
Cp5 
(dólares) 593162,615  
Σ= 1154197,17  






















BALANCES DE MATERIA. 
En este anexo se expresan las composiciones de todas las corrientes, además de algunas 
propiedades, como son la temperatura, la presión, la entalpía y el caudal molar. Este 
balance de materia se realiza para una producción de 120000 toneladas al año de 
MTBE, contabilizando un 90 % uptime y 330 días de operación.  
 






Fondo    
T-100 











Fase Líquido Líquido Líquido Líquido Líquido Líquido Líquido 
Fracción de vapor 0,53 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 
Temperatura, ºC 70,00 127,10 48,30 40,00 44,90 48,30 30,00 
Temperatura, K 343,2 400,3 321,5 313,2 318,1 321,5 303,2 
Presión, atm 6,5 6,7 6,5 6,5 6,5 6,7 6,5 
Entalpía (MJ/h) -63218,9 -47676,8 -20976,9 -92483,9 -20174,5 -93286,3 -50953,9 









Propileno 4,27 0,00 5,82 0,00 5,88 0,05 0,00 
Propano 0,81 0,00 1,10 0,00 1,12 0,01 0,00 
i-Butano 0,44 0,00 0,60 0,00 0,61 0,00 0,00 
i-Buteno 1,33 0,00 1,81 0,00 1,84 0,01 0,00 
1-Buteno 34,37 0,01 46,86 0,00 47,55 0,15 0,01 
1,3-Butadieno 6,74 0,00 9,19 0,00 9,32 0,04 0,00 
n-Butano 16,21 0,01 22,10 0,00 22,43 0,06 0,01 
trans-2-buteno 3,37 0,00 4,59 0,00 4,66 0,01 0,00 
cis-2-buteno 2,81 0,01 3,83 0,00 3,88 0,01 0,01 
n-pentano 0,06 0,22 0,00 0,00 0,00 0,00 0,22 
Metanol 3,19 0,73 4,08 0,00 0,00 5,53 0,73 
Agua 0,01 0,03 0,00 100,00 2,69 94,13 0,03 







Propileno 0,0427 0,0000 0,0582 0,0000 0,0588 0,0005 0,0000 
Propano 0,0081 0,0000 0,0110 0,0000 0,0112 0,0001 0,0000 
i-Butano 0,0044 0,0000 0,0060 0,0000 0,0061 0,0000 0,0000 
i-Buteno 0,0133 0,0000 0,0181 0,0000 0,0184 0,0001 0,0000 
1-Buteno 0,3437 0,0001 0,4686 0,0000 0,4755 0,0015 0,0001 
1,3-Butadieno 0,0674 0,0000 0,0919 0,0000 0,0932 0,0004 0,0000 
n-Butano 0,1621 0,0001 0,2210 0,0000 0,2243 0,0006 0,0001 
trans-2-buteno 0,0337 0,0000 0,0459 0,0000 0,0466 0,0001 0,0000 
cis-2-buteno 0,0281 0,0001 0,0383 0,0000 0,0388 0,0001 0,0001 
n-pentano 0,0006 0,0022 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0022 
Metanol 0,0319 0,0073 0,0408 0,0000 0,0000 0,0553 0,0073 
Agua 0,0001 0,0003 0,0000 1,0000 0,0269 0,9413 0,0003 







CÁLCULO DE LAS PROPIEDADES 
ESTIMACIÓN DE PROPIEDADES 
A la hora de proceder con el cálculo de las propiedades de cualquier compuesto 
implicado en un proceso determinado, o incluso a la hora de calcular la propiedad de 
una corriente de entrada o salida a un equipo, formada por un conjunto de componentes, 
las expresiones que se han de emplear son las que figuran en la Tabla 1. Dicha tabla 
expresa cuál es la ecuación que hemos de emplear para calcular cualquier propiedad 






Como se puede observar, lo que nos expresa la Tabla anterior es un número 
determinado de ecuación a emplear. Por ello, existe otra tabla que nos indica cuál es la 









100 Y = A + BT + CT2 + DT3 + ET4 
101 Y = EXP(A + B/T + ClnT + DTE) 
102 Y = A·(TB)/(1 + (C/T) + (D/T2)) 
103 Y = A + B·EXP(-C/(TD)) 
104 Y = A + (B/T) + (C/T3) + (D/T8) + (E/T9) 
105 Y = A / {B ^ [(1 + (1 - (T/CD)]} 
106 Y = A·(1 – Tr) ^ (B + CTr + DTr2 + ETr3) 




Además, podemos observar cómo esta tabla que si que nos indica las expresiones a emplear para 
el cálculo de las distintas propiedades de los compuestos, depende de una serie de constantes, 
características de cada compuesto en particular. 
Dichas constantes también se encuentran tabuladas, de modo que a continuación se expresan 
todas las tablas de cada uno de los componentes que constituyen las corrientes de estudio. En 
dichas tablas se expresa el valor que adquiere cada una de las constantes anteriores para el 
cálculo de cada una de las propiedades. También se expresa el valor de otras propiedades de 








































































































ESTIMACIÓN DE PROPIEDADES 
 
1.-CONSTANTES BÁSICAS 
1.1.-Masa molecular (kg/kmol) 
La masa molecular es una característica de cada componente y es función de los átomos 
que compongan a la sustancia en cuestión. Pero, el modo de calcular la masa molecular 









A modo de ejemplo, procederemos con el cálculo de la masa molecular de la corriente 
de fondo de la columna de destilación, corriente número 2. Los resultados obtenidos 
figuran en la Tabla 1: 
 
 Mmi Xi Xi.Mmi 
metanol(CH3OH) 32,042 0,0073 0,2339066 
MTBE 88,15 0,9927 87,506505 
   Mm(mezcla) 
  ∑= 87,7404116 
Tabla 1 
 
1.2.-Temperatura reducida (Trm) 
La expresión que nos permite obtener la temperatura reducida de una corriente es: 
Tcm
TTrm =  
Siendo Tcm la temperatura crítica de la corriente de estudio, y la expresión que nos 






















Vci?Volumen crítico de cada una de las sustancias puras que integran la corriente 
Tci?Temperatura crítica de cada una de las sustancias puras de la corriente 
Vcm?Volumen crítico de la corriente 
 






















1.3.-Presión reducida media (Prm) 
La expresión para el cálculo de la presión reducida media de una corriente se basa en: 
Pm
Pm =Pr  
Siendo P la presión de trabajo y Pm la presión media de la corriente de estudio. Y, la 
expresión para el cálculo de esta última es una mera analogía de la Ley de los Gases 
Ideales: 
Vm
TmZmPm ⋅⋅= 082,0  
Donde: 
Zm?Factor de compresibilidad crítico de la mezcla, siendo la expresión que nos 
permite su obtención: 
∑ ⋅= cii ZxZm  
Zci?Es el factor de compresibilidad de cada uno de los componentes puros que 
integran la corriente en cuestión. 
El cálculo de la temperatura, presión y volumen reducidos de la corriente 2 se resumen 







DATOS        
TªMEDIA (K) 415,269       
PRESION 
(atm.) 6,700       
        
 Xi Tci(k) Vci(m3/kmol) Zci    
metanol 0,007 512,580 0,118 0,224    
MTBE 0,993 497,100 0,329 0,273    
        
 Xi.Tci Xi.Vci X.Zci Xi.(Vci^2/3) Xi.(Vci^1/3) Xi.(Vci.Tci)^1/2  
 3,742 0,001 0,002 0,002 0,004 0,057  
 493,471 0,327 0,271 0,473 0,685 12,695  
∑= Tm Vm Zm    Pm 
 497,213 0,327 0,273 0,475 0,689 12,752 33,946
        
        
Vcm 0,327       
Tcm 496,973       
Trm 0,836       
Prm 0,197       
 




2.1.1.-Densidad de líquidos 
En función de las características de la corriente de estudio, existen diversos 
procedimientos para el cálculo de la densidad de la misma. 
 En nuestro caso, puesto que la temperatura reducida media de la corriente está 
comprendida en el intervalo (0’25, 1’00), Trm=0,836 podemos emplear el método de 
Hankinson-Brobst-Thompson que expresa: 
( ))(1)0( δρ VWVVcm
Mm
cm





Previamente han sido calculados los términos de la velocidad crítica media de la 
corriente (Vcm) y la masa molecular media (Mm). 
El resto de términos se refieren a: 








 , donde Wcmi es el factor acéntrico de cada uno de los componentes 
puros de la corriente de estudio. Como ejemplo de cálculo se expresan en la Tabla 3 los 








      Tabla 3 
V(0) y V(δ) son parámetros calculados del siguiente modo: 







TrmdTrmcTrmbaV δ  
Estando las constantes a, b, c y d de las que dependen tabuladas tal como se muestra en 
la Tabla 4: 
 V(0) V(δ) 
a -1,52816 -0,29612 
b 1,43907 0,38691 
c -0,81446 -0,04273 
d 0,19045 -0,04806 
       Tabla 4 
Una vez definidos los parámetros de los que depende, los resultados obtenidos para la 
corriente 2 son los que figuran en la Tabla 5: 
Mm(mezcla) Vcm V(0) V(δ) Wcm ρL(Kg/m3) 
87,7404116 0,32720124 0,4779697 0,18668852 0,26957686 590,7588311 






2.1.2.-Densidad de gases 
Para el cálculo de la densidad de una corriente gaseosa, como lo es la obtenida por 
cabeza de la columna de destilación, corriente número 3, hemos de atender a la 
siguiente expresión que refleja la desviación de la idealidad de los gases para Pr>0,05 








P? Presión a la que se encuentra la corriente de estudio 
T? Temperatura de la corriente 
Z? Factor de compresibilidad, que se calcula a partir de una ecuación de estado (EdE), 
consistente en la simple expresión: 
Z=Z0+Z1.Wcm 
Donde: 
Wcm? Es el factor acéntrico medio de la corriente 








           Fig. 1 
 





Donde, como puede observarse, es preciso conocer la temperatura y la presión reducidas 
de la corriente de estudio.  
Ya han sido detallados los procedimientos de cálculo tanto de la temperatura y presión 
reducidas, como del factor acéntrico, con lo que procederemos con la representación 
final de los resultados obtenidos para la corriente 3 en las Tablas 6: 
 
 PM (kg/kmol) XD Tc(k) Vc(m3/kmol) Zc Wc 
Propileno 42,0810 0,0582 364,7600 0,1810 0,2750 0,1424 
Propano 44,0960 0,0110 369,8200 0,2029 0,2800 0,1518 
i-butano 58,1230 0,0060 408,1400 0,2627 0,2820 0,1770 
i-buteno 56,1070 0,0181 417,9000 0,2389 0,2750 0,1893 
1-buteno 56,1070 0,4681 419,5900 0,2399 0,2760 0,1867 
1,3-butadieno 54,0920 0,0918 425,3700 0,2208 0,2700 0,1932 
n-butano 58,1230 0,2208 425,1800 0,2549 0,2740 0,1993 
trans-2-buteno 56,1070 0,0459 428,6300 0,2382 0,2740 0,2182 
cis-2-buteno 56,1070 0,0383 435,5800 0,2340 0,2720 0,9203 
n-pentano 72,1500 0,0008 469,6500 0,3123 0,2690 0,2486 
metanol 32,0420 0,0408 512,5800 0,1178 0,2240 0,5656 
MTBE 88,1500 0,0002 497,1000 0,3290 0,2730 0,2674 
          
Wcm PMm Tm Vm Zm Pm 
0,2322 54,4672 422,3917 0,2325 0,2726 40,6076 
          
 Trm Prm Zo Z1 Wcm Z 
MEZCLA 0,7727 0,1601 0,8750 -0,1061 0,2322 0,8504 






2.2.-Capacidad calorífica (J/kmol.K) 
Para el cálculo de la capacidad calorífica de un determinado componente, puesto que el 
efecto de la presión no es significativo, suele obviarse. Con lo que, generalmente, se 
estudia dicha propiedad de los compuestos en función de las variaciones de temperatura 











i ⋅+⋅+⋅+==  
Donde las constantes A, B, C y D son las expresadas en las tablas anteriores para cada 
componente. 
Y, el modo de obtener la capacidad calorífica de una corriente, ya sea de líquido o 
gaseosa, es mediante la realización de la media ponderada de las capacidades caloríficas 









A modo de ejemplo, se expresa en la Tabla 7 el cálculo de la capacidad calorífica de la 
corriente número 2 (fondo de columna de destilación): 
Datos       
Tª (K) 415,268686      
P (atm) 6,7      
       
 A B C Cp XB XB.Cp 
metanol(CH3OH) 1,08E+05 -3,81E+02 9,79E-01 1,18E+05 0,0073 8,64E+02 
MTBE 1,40E+05 -9,00E+00 5,63E-01 2,33E+05 0,9927 2,32E+05 
       
     Σ = 2,33E+05 
           
          Tabla 7 
De modo que: 
CpL= KKmolJ ⋅× 51033,2  
 
3.-PROPIEDADES DE TRANSPORTE 
3.1.-Viscosidad (Pa.s) 
Puesto que trabajamos tanto con corrientes líquidas como con corrientes gaseosas,  








3.1.1.-Viscosidad de los líquidos 
El modo de cálculo de la viscosidad para un componente puro en estado líquido se basa 






A ⋅+⋅++= lnexp(η  
Donde las constantes A, B, C, D y E son las que figuran en las tablas para cada 
componente. 
La viscosidad de la corriente se calculará mediante la media ponderal de las 









)lnexp( ηη  
A modo de ejemplo, se refleja en la Tabla 8 el cálculo de la obtención de la viscosidad 
de la corriente 2: 
Datos       
Temperatura 415,268686      
Presión 6,7      
       
 A B C μ XB XB.ln(μ) 
metanol(CH3OH) -7,29E+00 1,07E+03 -6,66E-01 1,61E-04 0,0073 -6,38E-02 
MTBE -7,32E+00 8,11E+02 -5,97E-01 1,28E-04 0,9927 -8,90E+00 
     ∑= -8,96E+00 
     visc(Pa.s)= 1,28E-04 
 
          Tabla 8 
 
3.2.2.-Viscosidad de los gases 
La viscosidad de los componentes puros, puesto que la presión de la corriente se 
considera baja, se obtiene mediante la correlación de Wilkel (1950), en la que se 
requiere de las viscosidades de los componentes puros. 
Así, expresar que el modo de obtención de la viscosidad de los componentes puros en 














































































Teniendo en cuenta las expresiones de cálculo que son precisas para la obtención de la 
viscosidad de la corriente gaseosa, se muestra a modo de ejemplo el cálculo de la 





Datos             
T (K) 326,3768202            
P (atm) 6,5            
             
             
 A B C D μ XD XD.μ Mm     
Propileno 0,00001 0,232 800,000 12000,000 0,000009 0,058 0,000 42,081     
Propano 0,00000 0,382 405,000   0,000009 0,011 0,000 44,096     
i- 
butano 0,00000 0,695 25,000 12100,000 0,000008 0,006 0,000 58,123     
i- 
buteno 0,00001 0,266 982,000   0,000009 0,018 0,000 56,107     
1- 
buteno 0,00000 0,490 347,370   0,000009 0,468 0,000 56,107     
1,3- 
butadieno 0,00000 0,845     0,000009 0,092 0,000 54,092     
n- 
butano 0,00001 0,208 1005,500 8100,000 0,000008 0,221 0,000 58,123     
trans- 
2-buteno 0,00000 0,487 358,700   0,000008 0,046 0,000 56,107     
cis- 
2-buteno 0,00000 0,479 338,650   0,000009 0,038 0,000 56,107     
n- 
pentano 0,00000 0,524 273,670   0,000008 0,001 0,000 72,150     
metanol 0,00000 0,697 205,000   0,000011 0,041 0,000 32,042     
MTBE 0,00000 0,572 351,800   0,000008 0,000 0,000 88,150     
             
             
             
             
             
             
             
             
 
 





ijϕ  Propileno Propano i-butano i- buteno 1- buteno 1,3- butadieno n- butano trans- 2-buteno cis- 2-buteno n- pentano metanol MTBE 
Propileno 1,000 1,048 1,251 1,183 1,215 1,136 1,256 1,226 1,211 1,446 0,823 1,531 
Propano 0,955 1,000 1,194 1,129 1,160 1,085 1,198 1,169 1,155 1,379 0,786 1,461 
i-butano 0,797 0,835 1,000 0,947 0,971 0,911 1,003 0,979 0,968 1,158 0,655 1,233 
i-buteno 0,841 0,881 1,057 1,000 1,026 0,961 1,060 1,034 1,022 1,225 0,689 1,304 
1-buteno 0,821 0,860 1,030 0,975 1,000 0,937 1,033 1,008 0,997 1,192 0,674 1,269 
1,3-butadieno 0,875 0,917 1,101 1,041 1,069 1,000 1,105 1,078 1,065 1,277 0,717 1,358 
n-butano 0,795 0,832 0,997 0,944 0,968 0,907 1,000 0,976 0,965 1,154 0,653 1,229 
trans-2-buten 0,814 0,853 1,021 0,967 0,992 0,930 1,025 1,000 0,989 1,182 0,669 1,258 
cis-2-buteno 0,823 0,862 1,033 0,978 1,003 0,940 1,037 1,012 1,000 1,196 0,676 1,273 
n-pentano 0,686 0,718 0,862 0,818 0,838 0,787 0,865 0,844 0,835 1,000 0,563 1,070 
metanol 1,214 1,273 1,517 1,432 1,473 1,374 1,523 1,486 1,467 1,751 1,000 1,845 
MTBE 0,632 0,662 0,799 0,757 0,775 0,728 0,801 0,781 0,773 0,930 0,516 1,000 
             



















3.2.-Conductividad térmica (W/m.K) 
Para la determinación de la conductividad térmica de las corrientes también han de 
establecerse una serie de diferencias en función del estado físico de agregación de la 
misma. Y, cabe señalar que el procedimiento de cálculo de la conductividad térmica en 
estado gaseoso es completamente análogo al de la viscosidad. 
 
3.2.1.-Conductividad térmica líquidos 
Para obtener el valor de la conductividad térmica de los componentes puros en fase 
líquida hemos de emplear la correlación polinómica 100: 
32 TDTCTBA iiii
L
i ⋅+⋅+⋅+=λ  
Y, para obtener la conductividad de la corriente, basta con realizar la media ponderada 










A modo de ejemplo, se resumen en la tabla 10 los resultados obtenidos para la corriente 
2: 
Datos      
T (K) 415,268686     
P (atm) 6,7     
      
 A B λ XB XB.λ 
metanol 2,84E-01 -2,81E-04 1,67E-01 0,0073 1,22E-03 
MTBE 1,83E-01 -2,24E-04 9,03E-02 0,9927 8,96E-02 
    Σ= 9,09E-02 
      
 
        Tabla 10 
 
3.2.2.-Conductividad térmica en gases 
Para proceder con el cálculo de la conductividad térmica en gases, hemos de tener en 





podemos emplear la ecuación de Wassiljiewa (1904), en la que es preciso conocer la 














⋅=λ ; A, B, C y D son constantes características de cada componente. 



























































Y, a modo de ejemplo, se muestran en la Tabla 11 los resultados obtenidos para la 
corriente número 3:
 Datos             
T (K) 326,3768202            
P (atm) 6,5            
             
             
 A B C D μ XD 
XD.λ 
Mm     
Propileno 
2,24E-05 1,29E+00 3,12E+02  2,03E-02 
0,058 
1,18E-03 
42,081     
Propano 
6,15E-05 1,17E+00 4,98E+02  2,12E-02 
0,011 
2,34E-04 
44,096     
i-butano 
-4,99E-02 2,76E-01 -2,27E+03 -7,00E+05 1,96E-02 
0,006 
1,18E-04 
58,123     
i-buteno 
-1,72E+04 8,12E-01 -3,10E+10  1,99E-02 
0,018 
3,60E-04 
56,107     
1-buteno 
-2,28E+03 7,66E-01 -3,53E+09  1,77E-02 
0,468 
8,30E-03 
56,107     
1,3-butadieno 
-2,09E+04 9,59E-01 -9,38E+10  1,87E-02 
0,092 
1,72E-03 
54,092     
n-butano 
8,02E+02 8,60E-01 1,98E+09  1,92E-02 
0,221 
4,24E-03 
58,123     
trans-2-buteno 
7,86E-05 1,06E+00 1,46E+01 1,06E+05 1,74E-02 
0,046 
8,01E-04 
56,107     
cis-2-buteno 
6,77E-05 1,07E+00 -6,59E+01 1,29E+05 1,66E-02 
0,038 
6,34E-04 
56,107     
n-pentano 
-2,66E+03 8,22E-01 -5,81E+09  1,75E-02 
0,001 
1,43E-05 
72,150     
metanol 
-7,76E+00 1,03E+00 -7,44E+07 6,77E+09 1,81E-02 
0,041 
7,40E-04 
32,042     
MTBE 
-2,51E+01 1,16E+00 -7,95E+08 8,89E+10 1,33E-02 
0,000 
2,08E-06 
88,150     
             
             





ijϕ  Propileno Propano i-butano i- buteno 1- buteno 1,3- butadieno n- butano trans- 2-buteno cis- 2-buteno n- pentano metanol MTBE 
Propileno 
1,000 1,002 1,192 1,164 1,237 1,180 1,205 1,247 1,283 1,404 0,920 1,803 
Propano 
0,998 1,000 1,192 1,163 1,237 1,179 1,205 1,247 1,283 1,406 0,916 1,810 
i-butano 
0,832 0,836 1,000 0,976 1,034 0,987 1,011 1,043 1,071 1,182 0,758 1,516 
i-buteno 
0,854 0,857 1,025 1,000 1,060 1,012 1,036 1,069 1,098 1,211 0,778 1,554 
1-buteno 
0,808 0,812 0,968 0,945 1,000 0,955 0,978 1,008 1,035 1,140 0,737 1,455 
1,3-butadieno 
0,846 0,849 1,013 0,989 1,047 1,000 1,024 1,056 1,085 1,194 0,772 1,528 
n-butano 
0,824 0,828 0,989 0,965 1,023 0,976 1,000 1,031 1,059 1,168 0,750 1,497 
trans-2-buten 
0,802 0,806 0,960 0,937 0,992 0,948 0,970 1,000 1,027 1,130 0,732 1,442 
cis-2-buteno 
0,783 0,787 0,936 0,914 0,967 0,924 0,946 0,974 1,000 1,100 0,714 1,400 
n-pentano 
0,703 0,707 0,847 0,826 0,873 0,834 0,856 0,880 0,902 1,000 0,636 1,276 
metanol 
1,077 1,077 1,270 1,242 1,320 1,260 1,285 1,332 1,370 1,487 1,000 1,901 
MTBE 





















5.3.-ANEXO III  
MÉTODO UNIFAC Y TABLAS RELACIONADAS 
 
En el proyecto desarrollado se han descrito diversos equipos que constituyen la sección 
de purificación de una planta de MTBE, y entre ellos, se ha de destacar la torre de 
destilación. En dicho equipo se tratan las condiciones de equilibrio entre fases, con el 
fin de lograr la separación deseada entre los componentes implicados. 





i fxPy ⋅⋅=⋅⋅ γφ  
Donde: 
V
iφ ? Coeficiente de fugacidad en fase vapor. 
yi? Fracción de vapor. 
PT? Presión total del sistema. 
iγ ? Coeficiente de actividad. 
xi?Fracción de líquido. 
0
if ?Fugacidad del gas en estado estándar. 
Aunque, debido a la gran complejidad de cálculo de este tipo de factores, lo usual es 
obviar a los coeficientes Viφ  y iγ , y aproximar el valor de la fugacidad del gas en estado 
estándar a la presión parcial de vapor del compuesto en cuestión ( 0if ≈Pi
0). De modo 
que la condición de equilibrio entre fases quedará regida por la Ley de Raoult: 
yi.PT=xi.Pi0 




yKi =  
Pero, resulta que en nuestro caso, no podemos obviar el valor del coeficiente de 
actividad, aproximándolo a la unidad puesto que puede comprobarse experimentalmente 
que en muchos casos difiere notablemente de dicho valor, por ello es necesario tenerlo 











Siendo preciso, como puede observarse, el cálculo del coeficiente de actividad de cada 
uno de los componentes implicados en el proceso de destilación, tanto en la corriente de 
destilado como en la del fondo. 
Para lograr el valor de dicho coeficiente, será preciso recurrir a uno de los métodos de 
cálculo destinados a tal fin, como lo es el método UNIFAC (UNIversal Functional-
group Activity Coefficients). El método considera el coeficiente de actividad formado 
por dos contribuciones: una debida a diferencias de forma y tamaño (combinatorial) y 




ii γγγ lnlnln +=  
 
 
1.-DATOS NECESARIOS  
Las fracciones iniciales de cada componente, tanto en la corriente de destilado como en 
la de fondo, son tomados del balance de materia que figura en el Anexo I. También se 
emplearán para determinados cálculos las tablas que se encuentran al final de éste 
anexo. De las referencias citadas, hemos de extraer los siguientes datos, 
correspondientes con la corriente del fondo de la columna de destilación (corriente 2) 
que es respecto de la cual se procederá con la explicación del método: 
T (K) 273 







 OCURRENCIAS ( Vi) 
 CH3 CH2=CH- CH2 CH CH2=C- -CH=CH- C CH3O CH3-OH H2O 
metanol 0 0 0 0 0 0 0 0 1 0 
MTBE 3 0 0 0 0 0 1 1 0 0 
 
 CH3 CH2=CH- CH2 CH CH2=C- -CH=CH- C CH3O CH3-OH H2O 
NºPrincipal 1 2 1 1 2 2 1 13 6 7 







 CH3 CH2-CH- CH2 CH CH2=C- -CH=CH- C CH3O CH 3-OH H2O 
CH3 0 86,02 0 0 86,02 86,02 0 251,5 697,2 1318 
CH2=CH- -35,36 0 -35,36 -35,36 0 0 -35,36 214,5 787,5 270,6 
CH2=CH- 0 86,02 0 0 86,02 86,02 0 251,5 697,2 1318 
CH 0 86,02 0 0 86,02 86,02 0 251,5 697,2 1318 
CH2=CH- -35,36 0 -35,36 -35,36 0 0 -35,36 214,5 787,5 270,6 
-CH=CH -35,36 0 -35,36 -35,36 0 0 -35,36 214,5 787,5 270,6 
C 0 86,02 0 0 86,02 86,02 0 251,5 697,2 1318 
CH3O 83,36 26,51 83,36 83,36 26,51 26,51 83,36 0 238,4 -314,7 
CH3-OH 16,51 -12,52 16,51 16,51 -12,52 -12,52 16,51 -128,6 0 -181 
H2O 300 496,1 300 300 496,1 496,1 300 540,5 298,6 0 
 
 Rj Qj 
CH3 0,9011 0,848 
CH2=CH- 1,3454 1,176 
CH2=CH- 0,6744 0,54 
CH 0,4469 0,228 
CH2=CH- 1,1173 0,988 
  -CH=CH 1,1167 0,867 
C 0,2195 0 
CH3O 1,145 1,088 
CH3-OH 1,4311 1,432 
H2O 0,92 1,4 
(Del final del anexo) 
De los datos del final del anexo, hemos de tener en cuenta que el subíndice j, viene 
referido a las distintas moléculas implicadas (metanol y MTBE), los subíndices n, m 
vienen referidos al número principal del grupo, y el subíndice k se refiere al número 
secundario del grupo.  
 
2.-DESARROLLO DEL MÉTODO 
2.1.-Cálculo de la parte combinatorial. 




























































( ) ( )1
2
−−−⋅= jjji rqrzl  
10=z  
Además: 
∑ ⋅= kikj Rvr )(  
∑ ⋅= kikj Qvq )(  
De modo que los cálculos precisos para la obtención de la parte combinatorial del 
coeficiente de actividad en el fondo se resumen en: 
 rj qj lj 
metanol 1,43110 1,432 -0,4356 
MTBE 4,06780 3,632 -0,8888 
 
 xj.qj xj.rj xj.lj 
metanol 0,01045 0,01044703 -0,0031798 
MTBE 3,60549 4,03810506 -0,8823117 
Σ = 3,61594 4,04855209 -0,8854916 
 
 j φj lnj( c ) 
metanol 0,00289 0,00258044 -0,3488736 
MTBE 0,99711 0,99741956 -1,0385E-05 
 
 
2.2.-Cálculo de la parte residual 





( )∑ Γ−Γ⋅= ikkikri v lnlnln )(γ  





































nm expψ  

























































































)( ? Fracción molar del grupo k para la molécula j pura. 
El resumen de los cálculos efectuados para la obtención de la parte residual del 
coeficiente de actividad de la corriente 2 figura en las tablas que se muestran a 
continuación: 
 ψmn 
 CH3 CH2-CH- CH2 CH CH2=C-    -CH=CH- C CH3O CH 3-OH H2O 
CH3 1,000 0,813 1,000 1,000 0,813 0,813 1,000 0,546 0,187 0,042 
CH2=CH- 1,089 1,000 1,089 1,089 1,000 1,000 1,089 0,597 0,150 0,521 
CH2=CH- 1,000 0,813 1,000 1,000 0,813 0,813 1,000 0,546 0,187 0,042 
CH 1,000 0,813 1,000 1,000 0,813 0,813 1,000 0,546 0,187 0,042 
CH2=CH- 1,089 1,000 1,089 1,089 1,000 1,000 1,089 0,597 0,150 0,521 
  -CH=CH 1,089 1,000 1,089 1,089 1,000 1,000 1,089 0,597 0,150 0,521 
C 1,000 0,813 1,000 1,000 0,813 0,813 1,000 0,546 0,187 0,042 
CH3O 0,818 0,938 0,818 0,818 0,938 0,938 0,818 1,000 0,563 2,134 
CH3-OH 0,961 1,031 0,961 0,961 1,031 1,031 0,961 1,363 1,000 1,546 
H2O 0,486 0,303 0,486 0,486 0,303 0,303 0,486 0,272 0,487 1,000 
 
 
 Xj  
 CH3 CH2-CH- CH2 CH CH2=C-    -CH=CH- C CH3O CH 3-OH H2O  ΣXj.Qj 
metanol 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 1,000 0,000 1,432 
MTBE 0,600 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,200 0,200 0,000 0,000 0,726 




 CH3 CH2-CH- CH2 CH CH2=C-    -CH=CH- C CH3O CH 3-OH H2O 
metanol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 1,0000 0,0000 
MTBE 0,7004 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,2996 0,0000 0,0000 




 CH3 CH2-CH- CH2 CH CH2=C-    -CH=CH- C CH3O CH 3-OH H2O 
metanol 0,9610 1,0306 0,9610 0,9610 1,0306 1,0306 0,9610 1,3630 1,0000 1,5463 
MTBE 0,9455 0,8504 0,9455 0,9455 0,8504 0,8504 0,9455 0,6818 0,2994 0,6685 








 CH3 CH2-CH- CH2 CH CH2=C-    -CH=CH- C CH3O CH 3-OH H2O 
metanol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 1,0000 0,0000 
MTBE 0,7408 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,4394 0,0000 0,0000 
Mezcla 0,7386 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,4368 0,0096 0,0000 
 Σ(θm.ψkm/Σθm.ψmk) 
 CH3 CH2-CH- CH2 CH CH2=C-    -CH=CH- C CH3O CH 3-OH H2O 
metanol 0,1866 0,1501 0,1866 0,1866 0,1501 0,1501 0,1866 0,5632 1,0000 0,4872 
MTBE 0,9806 1,0688 0,9806 0,9806 1,0688 1,0688 0,9806 1,0454 1,3108 0,4793 




 CH3 CH2-CH- CH2 CH CH2=C-    -CH=CH- C CH3O CH 3-OH H2O 
metanol 0,7235 0,9640 0,4607 0,1945 0,8099 0,7107 0,0000 0,1383 0,0000 0,1077 
MTBE 0,0640 0,1097 0,0407 0,0172 0,0921 0,0809 0,0000 0,3673 1,2819 1,2929 
Mezcla 0,0654 0,1118 0,0417 0,0176 0,0939 0,0824 0,0000 0,3630 1,2665 1,2835 
 
 
 lnГk-lnГkj  
 CH3 CH2-CH- CH2 CH CH2=C-    -CH=CH- C CH3O CH 3-OH H2O 
metanol -0,6581 -0,8522 -0,4190 -0,1769 -0,7160 -0,6283 0,0000 0,2247 1,2665 1,1758 






Para finalizar, se le suma la parte combinatorial a la parte residual y elevar este valor a 
al exponencial para obtener el coeficiente de actividad. Los datos finales del coeficiente 
de actividad para la corriente 2 son los siguientes: 
 lnγi( c ) lnγi( r ) lnγi γi 
metanol -0,3489 1,2665 0,9176 2,5033 









El resumen de los resultados obtenidos para la corriente de fondo de la columna de 
destilación, son los que figuran en la Tabla 1: 
 lnγi( c ) lnγi( r ) lnγi γi 
metanol -0,3489 1,2665 0,9176 2,5033 
MTBE 0,0000 0,0001 0,0000 1,0000 
         Tabla 1 
El procedimiento de obtención de los coeficientes de actividad de la corriente del 
destilado de la columna de destilación, corriente 3, es exactamente el mismo que el 
empleado en la corriente anterior. Por ello, procederemos expresando directamente en la 
Tabla 2 los resultados obtenidos para dicha corriente: 
 lnγi( c ) lnγi( r ) lnγi γi 
Propileno(C3H6) -0,0238 0,0202 -0,0036 0,9964 
Propano(C3H8) -0,0064 0,0557 0,0492 1,0505 
i-butano(i-C4=) -0,0051 0,0690 0,0639 1,0659 
i-buteno(i-C4=) 0,0106 0,0100 0,0206 1,0208 
1-buteno(1-C4=) 0,0000 0,0125 0,0125 1,0126 
1,3-butadieno(C4H6) -0,0009 0,1291 0,1283 1,1368 
n-butano(C4H10) -0,0052 0,0691 0,0639 1,0660 
trans-2-buteno(trans-C4=) 0,0000 0,0099 0,0099 1,0099 
cis-2-buteno(cis-C4=) 0,0000 0,0099 0,0099 1,0099 
n-pentano(C5H12) -0,0454 0,0825 0,0372 1,0379 
metanol(CH3OH) -0,1366 2,6816 2,5450 12,7432 
agua(H2O) 0,4194 3,0111 3,4305 30,8913 
MTBE -0,0708 0,1814 0,1107 1,1170 
         Tabla 2  
 
 
4.-TABLAS EMPLEADAS  
Para la realización de todos los cálculos precisos en el método UNIFAC, para la 
obtención de los coeficientes de actividad del equilibrio líquido-vapor dado en la 
columna de destilación son precisas la serie de tablas que se expresan a continuación. 
En ellas aparecen los números principales y secundarios de cada grupo funcional de las 












































5.4.- ANEXO IV 
TABLAS NECESARIAS PARA LA ELABORACIÓN DEL 
PRESUPUESTO 
 
Para poder proceder con el cálculo del coste total del cálculo de la sección de 
purificación de la planta de obtención de MTBE, ha sido preciso el empleo del libro 
Analysis, Synthesis and Design of Chemical Processes” de R. Turton, del cual nos han 
sido útiles las siguientes tablas: 
 
PARA EL CÁLCULO DE LA COLUMNA DE DESTILACIÓN (T-101) 
Hemos de tener en cuenta que este equipo consiste en una columna de platos, con lo que 
las tablas que nos son precisas para el cálculo del coste individual del mismo son las 
Tablas 1 y 2 que se muestran a continuación: 
 
 
      Tabla 1 
 
 






PARA EL CÁLCULO DE LA COLUMNA DE EXTRACCIÓN (T-101) 
Hemos de tener en cuenta que las características de este equipo vienen determinadas en 
función de que se trata de una columna de relleno. Así, las constantes empleadas para el 
cálculo de su coste unitario, son las que figuran en la Tabla 3: 
 
 
          Tabla 3 
 
PARA EL CÁLCULO DE LOS INTERCAMBIADORES (E-101, E-102 y E-103) 
El valor de las constantes necesarias para el cálculo del coste básico de estos equipos, 
vienen resumidos en las Tablas 4 y 5: 
 












5.5.- ANEXO V 












Numero de Reynolds Factor de fricción, f (adim.) 
10-102 5,76 - 0,8640 
102-103 0,864 - 0,4752 
103-104 0,4752 - 0,2880 
104-105 0,2880 - 0,1872 
105-106 0,1872 - 0,1296 
 




Agua destilada 0,0001 
Vapor de agua limpio 0,0001 
Agua de mar 0,0002 
Gas natural 0,0002 





Vapor de agua exhausto 0,0002 
Agua de refrigeración 0,00035 
Agua tratada 0,00035 
Aire 0,00045 
Amoniaco 0,00045 
Gas-oil ligero 0,00045 
Soluciones causticas 0,00045 
Soluciones de aminas 0,00045 
Aceites vegetales 0,0007 





Tabla 3.- Resistencias al ensuciamiento 
